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  I  
RESUMEN 
 
El comportamiento dinámico de los circuitos de molienda es altamente complejo debido 
a la gran cantidad de variables que intervienen en el proceso tales como la dureza del 
mineral, tasa de alimento, tasas de flujo de agua y porcentaje de sólidos, esta gran 
variabilidad operacional hace que dichos circuitos sean difíciles de controlar, viéndose 
influenciado en el alto consumo de energía y en el bajo desempeño de los circuitos. 
Se presentan los resultados del proyecto e investigación, en el cual se evaluó el 
comportamiento dinámico de un circuito de molienda en húmedo empleado para la 
fabricación de clinker en la industria cementera Colombiana. Como primera medida en 
la evaluación del comportamiento dinámico se realizó un estudio de las variables que 
tienen más influencia en el circuito, esta evaluación mostró que la granulometría del 
producto (DTP) y la humedad de la pasta están altamente afectadas por el flujo de 
mineral alimentado y por el flujo de agua que ingresa al molino. 
Para determinar el comportamiento de la granulometría (DTP) y de la humedad se 
efectuaron ensayos variando el flujo de mineral alimentado al molino y el flujo de agua, 
observándose su respuesta en el tiempo, los datos obtenidos de los ensayos, dan razón 
de la fuerte interacción de cada una de las variables y cómo cualquier perturbación 
generada, desestabiliza el proceso, causando que la granulometría del producto y la 
humedad no cumplan con las condiciones del proceso de clinkerización. Una vez 
obtenidas las respuestas, el siguiente paso consistió en obtener un modelo del circuito 
de molienda, este se obtuvo mediante la representación de funciones de transferencia, 
haciendo uso de la transformada de Laplace, ajustándose de manera adecuada a las 
características dinámicas del circuito de molienda. 
Con el modelo ya establecido del circuito de molienda, el paso siguiente fue el diseño 
del controlador multivariable centralizado por desacoplo, el cual integra la 
granulometría y la humedad de la pasta, analizándose toda la estabilidad del proceso con 
el diseño del controlador, se mejora notablemente el rendimiento del sistema y además 
se observo que dicho diseño atenúa fuertemente las perturbaciones ocasionadas. 
Posteriormente se empleo el software Matlab® y su herramienta Simulink para simular  
el controlador diseñado en el circuito de molienda y se comparó con un controlador PID 
convencional, esto con el fin de mostrarnos y darnos una idea acerca del 
comportamiento del sistema. La simulación permitió obtener representaciones graficas 
del comportamiento del circuito ante cambios en el punto de operación, del tamaño de 
partícula y la humedad, además se muestra  como el controlador es capaz de ajustarse a 
estos cambios; de manera similar nos dio información acerca de cómo el controlador 
atenúa las perturbaciones ocasionadas en el proceso, minimizando el error en ambas 
variables controladas. Con toda esta información se evidencia la implementación de una 
estrategia de control para los circuitos de molienda en la industria cementera 
Colombiana. 
Palabras clave: Control de procesos, Circuitos de molienda, Comportamiento de 
mineral, Minerales industriales, Simulación y Modelación de circuitos de molienda. 
 
 
 
 
  II  
ABSTRACT 
 
The dynamic behavior of the grinding circuits are highly complex due to the large 
number of variables involved in the process such as ore hardness, rate of feed water 
flow rates and percentage of solids, this high variability makes operational such circuits 
are difficult to control, being influenced in the high energy consumption and the low 
performance of the circuits. 
We present the results of the project and research, which evaluated the dynamic 
behavior of a wet grinding circuit used for the manufacture of clinker in the cement 
industry in Colombia. As a first step in evaluating the dynamic behavior is studied 
variables have more influence on the circuit, this evaluation showed that the fineness of 
the product (DTP) and the humidity of the paste are highly affected by the flow of ore 
fed and flow of water entering the mill. 
To determine the behavior of the particle size (DTP) and humidity tests were conducted 
by varying the flow of ore fed to the mill and the water flow, with its response time, 
data obtained from the tests, give reason for the strong interaction of each of the 
variables and how any disruption created, destabilizes the process, causing the particle 
size and moisture of the product do not meet the conditions of the process 
clinkerización. Once the answers, the next step was to obtain a model of the milling 
circuit, this was achieved through the representation of transfer functions, using the 
Laplace transform, conform adequately to the dynamic characteristics of the grinding 
circuit.  
With the model already established in the grinding circuit, the next step was the design 
of the centralized controller for multivariable decoupling, which integrates the particle 
size and moisture of pasta, analyzing the stability of the entire process with the design 
of the controller is improved significantly system performance and it was observed that 
the design strongly attenuates the disturbances. 
Subsequently use the software Matlab ® and Simulink tool to simulate the controller 
designed in the milling circuit and compared with a conventional PID controller, this in 
order to show us and give us an idea about the behavior of the system. The simulation 
allowed to obtain graphs of the behavior of the circuit to changes in the operating point, 
particle size and moisture, also shows how the controller is able to adjust to these 
changes, similarly gave us information about the controller attenuates disruptions in the 
process, minimizing the error in both variables controlled. With all this information is 
shown to implement a control strategy for circuit grinding in the cement industry in 
Colombia.  
Key words: Process control, Grinding circuits, Behavior ore, industrial minerals, 
Modeling and Simulation of grinding circuit. 
 
 
 
 
 
 
 
 
  III  
TABLA DE CONTENIDO 
 
OBJETIVOS....................................................................................................................1 
1.  INTRODUCIÓN ........................................................................................................2 
2.  PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA.................................................................3 
3.  ANTECEDENTES .....................................................................................................5 
4.  MARCO TEORICO ................................................................................................14 
4.1  MODELAMIENTO E IDENTIFICACIÓN DE SISTEMAS ........................16 
4.2. DEFINICIÓN DE SISTEMAS DE CONTROL MULTIVARIABlE............18 
4.3. DESCRIPCION DE SISTEMAS MULTIVARIABLES ................................20 
4.3.1. Conceptos de interacción ............................................................................20 
4.3.2. Método de Bristol ........................................................................................20 
4.3.3. Emparejamiento de variables controladas y manipuladas .....................22 
4.4. DESACOPLAMIENTO DE VARIABLES. ....................................................23 
4.4.1. Desacoplamiento total .................................................................................24 
4.4.2. Controlador multivariable centralizado por desacople...........................25 
4.5. CIRCUITOS DE MOLIENDA Y CLASIFICACIÓN....................................30 
4.6. SISTEMAS DE CONTROL APLICADOS A CIRCUITOS DE MOLIENDA
.....................................................................................................................................33 
5.  MATERIALES Y METODOS ...............................................................................35 
5.1.  ESTRATEGIA EXPERIMENTAL .................................................................35 
5.2.  MATERIAL OBJETO DE ESTUDIO ............................................................36 
5.3.  CARACTERIZACIÓN DINÁMICA DEL CIRCUITO DE MOLIENDA .36 
5.3.1 Respuesta del sistema en lazo abierto ........................................................38 
5.4.  REPRESENTACIÓN MATEMATICA DEL CIRCUITO DE MOLIENDA 
POR MEDIO DE FUNCIONES DE TRANSFERENCIA ....................................40 
6.  RESULTADOS EXPERIMENTALES ..................................................................44 
6.1  INTERACCIÓN DE VARIABLES ..................................................................46 
6.2. ANÁLISIS DE ESTABILIDAD DEL SISTEMA ...........................................47 
6.3. CONTROL CENTRALIZADO POR DESACOPLE .....................................50 
6.3.1. Desacople del sistema de molienda ............................................................50 
6.3.2. Diseño del controlador  convencional........................................................53 
6.3.3. Diseño del Controlador centralizado por desacople ................................57 
7.  SIMULACION DEL SISTEMA DE CONTROL APLICADO AL CIRCUITO 
DE MOLIENDA............................................................................................................62 
8.  DISCUSIÓN DE RESULTADOS...........................................................................70 
9.  CONCLUCIONES ...................................................................................................72 
10.  RECOMENDACIONES........................................................................................74 
11.  BIBLIOGRAFIA....................................................................................................75 
ANEXOS ........................................................................................................................78 
 IV 
 
 
INDICE DE FIGURAS 
 
Figura 1. Diagrama de bloques de un sistema de control realimentado. .................15 
Figura 2. Curva de reacción para la estimación de los parámetros de un modelo de 
primer orden con retardo.............................................................................................18 
Figura 3. Proceso MIMO..............................................................................................19 
Figura 4. Control centralizado 2x2 con red de desacoplo explicita..........................20 
Figura 5. Control centralizado de un proceso 2x2. ....................................................20 
Figura 6. Relación entre el margen de ganancia y el margen de fase para la función 
de transferencia en lazo abierto dada por  (34)..........................................................27 
Figura 7. Esquema de un circuito de molienda. (Radhakrishnan, 1999).................32 
Figura 8. Esquema circuito de molienda (Chica, 2009).............................................35 
Figura 9. Respuesta del tamaño de partícula ante un cambio positivo en la tasa de 
alimento de mineral. .....................................................................................................38 
Figura 10. Respuesta del tamaño de partícula ante un cambio positivo en la tasa de 
agua. ...............................................................................................................................39 
Figura 11. Respuesta de la humedad ante un cambio positivo en la tasa de alimento 
de mineral. .....................................................................................................................39 
Figura 12. Respuesta de la humedad ante un cambio positivo en la tasa de agua. .40 
Figura 13. Respuesta de G11 ante un cambio de escalón unitario.............................41 
Figura 14. Respuesta de G12 ante un cambio de escalón unitario.............................42 
Figura 15. Respuesta de G21 ante un cambio de escalón unitario.............................42 
Figura 16. Respuesta de G22 ante un cambio de escalón unitario.............................43 
Figura 17.  Seguimiento del modelo de Sp ante un cambio positivo en la tasa de 
alimentación de mineral. ..............................................................................................44 
Figura 18.  Seguimiento del modelo de Sp ante un cambio positivo en la tasa de 
agua. ...............................................................................................................................45 
Figura 19.  Seguimiento del modelo de Hd ante un cambio positivo en la tasa de 
alimentación de mineral. ..............................................................................................45 
Figura 20.  Seguimiento del modelo de Hd ante un cambio positivo en la tasa de 
agua. ...............................................................................................................................46 
Figura 21. Diagrama de Nyquist de G11......................................................................48 
Figura 22. Diagrama de Nyquist de G12......................................................................48 
Figura 23. Diagrama de Nyquist de G21......................................................................49 
Figura 24. Diagrama de Nyquist de G22......................................................................49 
Figura 25. Respuesta del proceso en lazo abierto ante una señal aleatoria en la tasa 
de agua. ..........................................................................................................................51 
Figura 26. Respuesta del proceso en lazo abierto ante una señal aleatoria en la tasa 
de alimento.....................................................................................................................51 
Figura 27. Respuesta del proceso desacoplado ante un cambio aleatorio en la tasa 
de agua. ..........................................................................................................................52 
Figura 28. Respuesta del proceso desacoplado ante un cambio aleatorio en la tasa 
de alimento.....................................................................................................................53 
Figura 29. Diagrama de bloques de la planta G1(s). ..................................................53 
Figura 30. Respuesta en frecuencia en lazo abierto del proceso...............................54 
Figura 31. Diagrama de Nyquist de G1(s) en lazo abierto. ........................................55 
 V 
 
 
Figura 32. Respuesta de G1(s) en lazo abierto ante un escalón. ................................55 
Figura 33. Respuesta en frecuencia en lazo cerrado del proceso..............................56 
Figura 34. Diagrama de Nyquist de G1(s) en lazo cerrado. .......................................56 
Figura 35. Respuesta de G1(s) en lazo cerrado ante un escalón. ..............................57 
Figura 36. Ganancia k1 para el controlador del circuito de molienda en función del 
margen de ganancia deseado........................................................................................60 
Figura 37. Diagrama de bloques del sistema de control desacoplado con 
controladores PID convencionales...............................................................................62 
Figura 38. Oscilación sostenida del sistema en lazo cerrado con kcr=-10.1. ...........63 
Figura 39. Respuesta de la DTP con el controlador PID convencional ante un 
cambio en el punto de operación..................................................................................63 
Figura 40. Respuesta del porcentaje de humedad con el controlador PID 
convencional ante un cambio en el punto de operación. ...........................................64 
Figura 41. Respuesta de la DTP  con el controlador PID convencional ante una 
perturbación. .................................................................................................................65 
Figura 42. Respuesta del porcentaje de humedad con el controlador PID 
convencional ante una perturbación. ..........................................................................65 
Figura 43. Diagrama de bloques del diseño del sistema de control centralizado....66 
Figura 44. Respuesta de la DTP con el controlador centralizado ante un cambio en 
el punto de operación. ...................................................................................................66 
Figura 45. Respuesta del porcentaje de humedad con el controlador centralizado 
ante un cambio en el punto de operación....................................................................67 
Figura 46. Respuesta de la DTP con el diseño del controlador centralizado ante 
una perturbación...........................................................................................................67 
Figura 47. Respuesta del porcentaje de humedad con el diseño del controlador 
centralizado ante una perturbación. ...........................................................................68 
Figura 48. Respuesta de la DTP...................................................................................68 
Figura 49. Respuesta del porcentaje de humedad. ....................................................69 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 VI 
 
 
 
INDICE DE TABLAS 
                                                                  
 
Tabla1. Variables controladas y manipuladas comúnmente usadas en circuitos de 
molienda............................................................................................................................8 
Tabla 2. Características de los principales controladores adaptables. .............................8 
Tabla 3.  Mediciones realizadas .....................................................................................36 
Tabla 4. Composición porcentual de las materias primas empleadas ............................36 
Tabla 5. Principales parámetros  en el circuito de molienda..........................................37 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 VII 
 
 
 
NOMENCLATURA 
 
 
Am         Margen de ganancia  
aij(s)       Polos de la función de transferencia 
bij(s)       Ceros de la función de transferencia 
Dij(s)      Componentes del compensador. 
E(s)        Función de la señal de error 
f(s)         Función de transferencia genérica 
mφ      Margen de fase 
G(s)       Matriz de funciones de transferencia de dimensiones mn×  
G1(s) Función de transferencia equivalente para el diseño del controlador   
desacoplado. 
hi(s)        Función de transferencia en lazo cerrado de la componente diagonal Ki(s)  
k1  Ganancia del controlador centralizado. 
k2  Ganancia del controlador centralizado. 
K            Matriz de ganancias en estado estacionario.   
K(s)        Matriz de funciones de transferencia del controlador.  
Kd(s)      Controlador diagonal  
Ki(s)       Elemento del controlador diagonal descentralizado. 
Kij(s)      Elementos del controlador centralizado.  
KPji        Ganancia proporcional del controlador PID 
KIji            Ganancia integral  del controlador PID 
KDji           Ganancia derivativa del controlador PID 
( )ski      Función de transferencia racional de dinámica no cancelable.  
λij               Elementos de la matriz de ganancias relativas.  
Λ           Matriz de ganancias relativa (RGA) 
mji(s)     Función de transferencia simplificada inversa.  
iτ           Retardo del controlador diagonal  
τkji              Retardo del controlador 
τ(f(s))     Retardo puro de cualquier función de transferencia genérica f(s). 
τ(ki(s))   Retardo puro del elemento del controlador diagonal.  
τ(Gij(s)) Retardo puro del elemento de la función de transferencia 
U(s)       Ley de control 
u           Vector de variables manipuladas de dimensión 1×m   
cfω         Frecuencia de corte 
cgω         Frecuencia de margen de ganancia 
nω          Frecuencia natural no amortiguada 
ξ            Factor de amortiguamiento 
y(s)        Vector de variables controladas de dimensión 1×n  
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OBJETIVOS 
 
OBJETIVO GENERAL 
 
 
Diseñar una estrategia de control multivariable descentralizada-centralizada que permita 
controlar la capacidad de un molino y la granulometría del producto a la salida del 
hidrociclón en un circuito de molienda en húmedo. 
 
 
 
OBJETIVOS ESPECIFICOS 
 
 
1. Identificar las principales variables que intervienen en el comportamiento 
dinámico del proceso de molienda y clasificación. 
 
2. Establecer el sistema de control multivariable para la cuantificación de la 
capacidad en un molino de bolas en circuito cerrado con un clasificador. 
 
3. Definir criterios de implementación de las estrategias de control multivariable 
con los tipos de lazos a ejecutar en una planta cementera. 
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1. INTRODUCIÓN 
 
Los circuitos de molienda son procesos que presentan dinámicas no lineales bajo un 
amplio intervalo de operación (Liu Yi, 2004). Para aprovechar toda su potencialidad, su 
control debe llevarse a cabo mediante estrategias de control multivariable. De hecho, la 
necesidad de controlar simultáneamente varias variables con un alto grado de 
interacción, justifica el empleo de cualquiera de las estrategias de control multivariable.  
 
Cuando en un sistema multivariable las interacciones entre los lazos de control son 
débiles el uso de un control descentralizado (Morilla & Vázquez. 2002, Vinante &. 
Luyben   1972, Wang et al, 1996) puede ser adecuado. Pero cuando estos acoplamientos 
son importantes es necesario acudir a controladores centralizados. 
 
En control de procesos industriales es habitual encontrarse con sistemas con varias 
entradas y salidas, siendo el caso 2x2 el más tratado en la bibliografía, bien porque 
corresponde a procesos típicos reales, bien porque el proceso ha sido descompuesto en 
bloques de este tamaño (Vázquez, 2002). En el capitulo 4 se muestran las posibles 
estrategias, el control centralizado, bajo dos enfoques diferentes: el primero de ellos 
combina una red de desacoplo, formada por los cuatro elementos Dij(s), con un 
controlador descentralizado, compuesto por los dos elementos ki(s), y el segundo utiliza 
una red de controladores, formada por los cuatro elementos kij(s), con filosofía 
puramente centralizada. 
 
El control multivariable constituye un tópico de avanzada en el campo del control de 
procesos. Desarrollado originalmente para resolver problemas específicos de control en 
refinerías. La tecnología de control multivariable se utiliza hoy en día en plantas 
químicas, sector alimentario, automóvil, metalurgia, industria papelera y otros entornos 
industriales. Comercialmente, es una tecnología consolidada y prácticamente todos los 
fabricantes del sector ofertan alguna línea de productos. Esta investigación se centra en 
el diseño de un control multivariable centralizado, a partir del modelamiento y 
simulación  del circuito de molienda. 
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2. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA 
 
Las plantas de molienda de minerales presentan una gran variabilidad operacional, 
como consecuencia de varios aspectos que intervienen en el proceso tales como; 
 
• Perturbaciones en el sistema particulado que ingresa al proceso: cambios de 
distribución de tamaños de partícula (DTP), de razón de aspecto y cristalinidad 
mineralógica del mineral. 
• Fluctuaciones de las propiedades de la carga interna del molino, tales como la 
densidad aparente, la viscosidad de la pulpa y regimenes de transporte y demás 
condiciones del ambiente de fragmentación en la cámara de molienda. 
• Funcionamiento del clasificador y variaciones de las DTP a la entrada del 
hidrociclón. 
• Limitaciones propias del sistema de instrumentación y control del molino. 
 
El objetivo dentro de una operación en continuo de una planta de molienda-
clasificación, radica básicamente en mantener  el proceso dentro de intervalos 
preestablecidos, pero reconociendo la inestabilidad que pueden ocasionar las 
fluctuaciones y perturbaciones propias del sistema, generalmente limitada por vacíos en 
el conocimiento fenomenológico de los procesos involucrados,  que admitan una 
descripción y comprensión del proceso, generando limitaciones en la capacidad, 
generalmente alejadas de las especificaciones de diseño, con el subsecuente incremento 
de la energía empleada. 
 
La operación de molienda en la industria cementera es una de las más intensivas en el 
consumo de energía eléctrica, pues se calcula que la energía eléctrica consumida en la 
molienda de cemento a escala mundial es del orden de 110kWh/t (Jankovic, et al., 
2004), donde el 60% se usa en la molienda de materias primas, aproximadamente. 
 
En el escenario Colombiano, sólo el grupo cementero Argos fragmenta anualmente 
aproximadamente 4.0x106 ton de clinker y 6.8x106 ton de caliza, usando Energías 
Específicas de fractura del orden mayor a 110 kWh/t  (Bustamante 2009), lo cual 
implica que el control de estas operaciones confines de optimizar consumo de potencia 
y/o Energía sea una necesidad. 
 
Por otra parte, desde la perspectiva del control, se sugiere hacer uso de modelos que 
deben incorporar las características dominantes del sistema. Sin embargo, los modelos  
no necesitan describir precisamente la dinámica del sistema, ya que conduciría a la 
implementación de un controlador muy  complejo. Un buen desarrollo de un modelo 
simple está basado en la posibilidad de incluir las constantes de tiempo dominantes, 
determinando de esta manera tanto las características dinámicas relevantes del proceso 
como las ganancias adecuadas de estado estacionario entre las variables manipuladas y 
las controladas (Corripio & Smith, 2000). 
 
En este proyecto, se pretende seleccionar un modelo completo de los principales 
componentes que intervienen en el circuito de molienda (molino e hidrociclón) que 
 4 
 
 
describa las interacciones entre las variables manipuladas y controladas. Las variables 
físicas reales son usadas en el modelamiento del proceso, y la validación del modelo se 
llevo  a cabo usando datos obtenidos de un circuito de molienda en húmedo ubicado en 
la planta de cementos Nare perteneciente al grupo Argos S.A. 
 
Los desarrollos del sistema de control propuesto incluyen un analizador de la capacidad 
del molino de bolas, y un sistema para monitorear la distribución de tamaño de partícula 
tanto en la entrada al molino como en la salida del clasificador. 
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3. ANTECEDENTES 
 
En décadas pasadas la aplicabilidad del modelamiento y simulación en los procesos de 
molienda ha emergido significativamente, debido al alto consumo de energía de esta 
operación unitaria (Duarte et al, 1999). 
 
Como es bien sabido, en los procesos de beneficio de minerales, la molienda gasta 
aproximadamente el 50% de la energía necesaria en  el beneficio de minerales metálicos 
e industriales (Menacho, 1985, Austin, & Concha, 1994 , Fuerstenau & Abouzeid, 
2002). Este consumo está determinado principalmente por las pérdidas de energía y el 
desgaste de los medios moledores.  
 
De todas las etapas de beneficio de minerales la molienda es la más ineficiente, dando 
razón de la utilización de solo un 1% de la energía suministrada al molino como energía 
efectivamente utilizada en fracturar el mineral (Fuerstenau & Abouzeid, 2002). Dentro 
de este escenario,  las etapas de fragmentación son determinantes para establecer la 
eficiencia de las operaciones en planta. 
 
Los circuitos de molienda son operaciones unitarias importantes en la producción de 
metales, minerales industriales y cemento (Hodouina et al, 2001). La función de dichos 
circuitos es reducir el tamaño de la partícula del mineral de tal manera que el material 
sea preparado para un proceso de separación posterior como la flotación o la 
concentración. 
 
La operación de molienda tiene que garantizar una distribución de  tamaños de partícula 
permanentemente fijos, y ello se persigue si el sistema garantiza estar en estado 
estacionario, sin embargo, la operación de estos circuitos es principalmente perturbada 
por (Lynch, 1977, Xi-Song et al., 2008,  Xi-Song et al., 2007): 
 
 
• Cambios en las características del mineral que ingresa al circuito, tales como 
dureza, distribución de tamaños, tasa de alimentación y composición mineralógica. 
• Cambios en la tasa de alimentación de agua que ingresa al circuito. 
• Cambios en la naturaleza de la pulpa que ingresa al hidrociclón (densidad, 
viscosidad, “yield stress” o esfuerzos de cedencia, pseudoplasticidad, etc.). 
• Cambios en la tasa de alimento de pulpa o suspensión debido a razones 
mecánicas, tales como atascamiento de válvulas, tuberías, descargas de hidrociclones, 
etc. 
• Variaciones en las razones de partición de caudales debido a intermitencias de la 
operación. 
• Cambios en el largo y mediano plazo de la operación, debido a variaciones 
dinámicas de composición, esfuerzos, etc. 
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Además de un control estable del tamaño de partícula, los circuitos de molienda 
deberían ser operados para maximizar la capacidad del molino, tanto como sea posible. 
El objetivo general de la optimización de los circuitos de molienda es maximizar la tasa 
de alimento en un producto estable de tamaño de partícula. 
 
Los circuitos de molienda son típicos sistemas de múltiples-entradas múltiples-salidas 
(MIMO) caracterizados por ser variantes en el tiempo y no lineales (Brinksmeier et al, 
2006). Debido a  su gran variabilidad operacional y al alto consumo de energía, se han 
realizado numerosos trabajos (Pomerleau et al, 2000) para procesos de control variable 
en circuitos de molienda. Estos métodos de control incluyen control proporcional-
integral derivativo (PID), control predictivo multivariable del tamaño de partícula y la 
carga circulante (Pomerleau et al, 2000), control adaptable del tamaño de partícula 
(Najim et al, 1995), control predictivo basado en modelo para la carga circulante y el 
tamaño de partícula (Ramasamy et al, 2005) y simulación de control neuronal del 
tamaño de partícula (Conradle & Aldrich, 2001).  
 
Históricamente se ha utilizado el control para reemplazar tareas humanas, hoy en día el 
control es usado en los circuitos de molienda para: aumento y mejoras en la calidad del 
producto, mejor rendimiento del proceso, menor desperdicio y reprocesado de productos 
(sobre molienda innecesaria), menor contaminación, mayor intervalo de seguridad, 
óptimo consumo de energía y reducción en los costos operacionales representados en un 
monto anual muy importante (Sbarbaro et al, 2007). 
 
No es fácil controlar el proceso de molienda puesto que las interacciones entre las 
variables son altas, la primera etapa del diseño de un proceso de control es tener claro 
las dinámicas y como estas afectan el desempeño del proceso. Los estudios acerca del 
comportamiento dinámico de un circuito de molienda realizados por Rajamani y Herbs 
(Rajamani & Herbs, 1991I & II), muestran como este tipo de procesos experimentan 
muchas perturbaciones tales como: variación en la dureza del mineral, cambios en la 
tasa de alimento del mineral y variaciones en el tamaño del alimento. Rajamani y Herbs 
(Rajamani & Herbs, 1991I & II) desarrollan su investigación en dos tapas, en la etapa I de 
su estudio, se desarrollan modelos de las sub-unidades del circuito de molienda (Molino 
de bolas, tanque sumidero e Hidrociclón). Posteriormente muestran la validación 
experimental del modelo dinámico, utilizando para la prueba caliza como material de 
prueba, debido a que este mineral es más fácil de moler. En la etapa II es descrito el uso 
de los modelos dinámicos en estrategias de control realimentado y optimo. 
 
Rajamani y Herbs (Rajamani & Herbs, 1991I) aplicaron el concepto de balance de masa 
que ocurre en el proceso de rompimiento de partícula en un molino de bolas que resulta 
en una ecuación integro-diferencial en la cual la distribución de tamaño de partículas 
esta expresada como una función del tiempo y del tamaño de partícula. Una expresión 
del modelo más conveniente resulta cuando el intervalo continuo del tamaño d1-dn es 
dividido en un grupo de n intervalos discretos. 
 
El modelo lineal de tamaño discretizado para la reducción  cinética se obtiene  
dividiendo las partículas agregadas en n intervalos estrechos de tamaño con un tamaño 
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máximo d1 y un tamaño mínimo dn. El i-esimo intervalo de tamaño es limitado 
superiormente por di e inferiormente por di+1, y la fracción de masa del material en este 
intervalo de tamaño en un tiempo t esta denotado por mi. Luego para un molino 
continuo, un balance de masa para el material en el i-esimo intervalo de tamaño en un 
tiempo t  produce la ecuación 1, dada a continuación: 
 






+





−





=









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tasade
salida
Flujode
entrada
flujode
nAcumulació
de
Tasa
   (1) 
 
La pulpa en el tanque sumidero es mantenida suspendida por un agitador y por lo tanto 
Rajamani y Herbs consideraron que el sumidero se comporta como un mezclador 
perfecto (Rajamani & Herbs, 1991I). Bajo la suposición de que no ocurren cambios de 
tamaño en el sumidero, es decir, un agotamiento insignificante generado por las paletas 
del agitador. 
 
El modelo del hidrociclón utilizado esta basado en  la aproximación de modelo empírico 
propuesto por Lynch y Rao (Lynch & Rao, 1975). Con los modelos de los elementos 
principales del circuito de molienda en húmedo ya validados, Rajamani y Herbs 
(Rajamani & Herbs, 1991II) mostraron que los dos principales lazos de control 
implementados con controladores clásicos proporcionales-integrales (PI) en el circuito 
de molienda pueden ser sintonizados en línea con el uso del modelo, el cual después de 
ser linealizado, se usa en pruebas de control óptimo. Los controladores óptimos pueden 
ser usados para alcanzar una variedad de objetivos de control. Pero para uso en línea de 
los controladores se necesitaría un esquema de control en línea. 
 
El objetivo de esta investigación fue mostrar el uso de los  modelos dinámicos 
presentados en Rajamani y Herbs (Rajamani & Herbs, 1991I) para el diseño de 
controladores realimentados y óptimos. La respuesta experimental del circuito de 
molienda es comparada bajo ambos tipos de acciones de control. 
 
Rajamani y Herbs (Rajamani & Herbs, 1991II), inician su análisis identificando las 
variables manipuladas y controladas que se pueden encontrar en un circuito de molienda 
en húmedo (Tabla 1). En el diseño de la estrategia de control se requiere al menos una 
variable manipulada para cada variable controlada. Dado que hay 4 variables 
manipuladas disponibles (tasa de alimento fresco de sólidos, tasa de agua fresca, tasa de 
agua al sumidero y tasa de bombeo de pulpa al hidrociclón), solo un grupo de 4 
variables controladas (tamaño de partícula del producto en el rabalse del hidrociclón, 
capacidad del molino, densidad de pulpa en el molino y Razón de recirculación) pueden 
mantenerse en un punto de operación preestablecido y las otras tres (nivel del sumidero, 
potencia del molino y densidad de alimento) están libres a cambios, en la tabla 1 se 
presenta un resumen de las principales  variables controladas y manipuladas usadas en 
circuitos de molienda. 
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Tabla1. Variables controladas y manipuladas comúnmente usadas en circuitos de 
molienda. 
VARIABLE CONTROLADA VARIABLE MANIPULADA 
Capacidad del Molino 
Flujo másico de mineral fresco en  
corriente de alimento de sólidos 
Densidad de pulpa en el Molino 
Flujo de agua fresca en  corriente 
de alimento a la entrada del  
molino 
Densidad de alimento al Hidrociclón Tasa de agua al Sumidero 
Razón de recirculación 
Tasa de bombeo de pulpa al 
Hidrociclón 
Nivel del Sumidero  
Tamaño de partícula del producto en el sobre 
flujo del Hidrociclón 
 
Potencia del Molino  
 
Por otro lado para el diseño del control óptimo se utilizo “el principio máximo de 
Pontryagin” (Ferreira & Pascal, 1999), en el cual el modelo del proceso se  representa 
en forma matricial y sus parámetros se calculan utilizando la solución de la matriz de la 
ecuación de Riccati (Takatsu et al, 1998). 
 
Najim et al (Najim et al, 1995) desarrollan un algoritmo de control adaptativo para un 
circuito de molienda. Estos sistemas mejoran su desempeño con base en la respuesta de 
los procesos por estimación en línea del modelo o los parámetros del controlador. Los 
sistemas adaptativos proporcionan un modo atractivo para resolver una gran clase de 
problemas con complejidad, no linealidades, incertidumbres de alto orden y dinámica 
compleja. 
 
En todos los algoritmos adaptativos, la ley de control es una combinación lineal de la 
entrada, la salida y la secuencia de referencia. El desarrollo de la primera generación de 
controladores adaptativos comenzó alrededor de 1970. La tabla 2 resume los principales 
algoritmos que son usados en el campo del control adaptable.  
 
Tabla 2. Características de los principales controladores adaptables. 
Algoritmo Características Ventajas e inconvenientes 
Controlador de 
mínima varianza 
(MVC) 
Minimiza el error • El tiempo muerto debe ser 
conocido 
• Solo pueden ser controlados 
sistemas de fase mínima. 
Control adaptable 
con modelo de 
referencia 
(MRAC) 
Es usado un polinomio para 
especificar la regulación 
dinámica deseada; el 
seguimiento de las dinámicas es 
proporcionado por un modelo de 
referencia 
• El tiempo muerto debe ser 
conocido 
• Solo pueden ser controlados 
sistemas de fase mínima. 
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Controlador de 
mínima varianza 
generalizado 
(GMVC) 
Igual a MVC pero las acciones 
de control pueden penalizarse 
• El tiempo muerto debe ser 
conocido 
Control por 
asignación de 
polos (PPC) 
Solución algebraica del 
polinomio ADR+q-kBS=P, donde 
P son los polos requeridos del 
lazo cerrado 
• Surgen numerosos problemas 
cuando la solución de la 
ecuación polinómica debido a 
una perdida de la 
controlabilidad en el proceso 
estimado 
 
Dentro de las técnicas de control avanzado, el Control Adaptable aparece como una 
solución capaz de aproximarse mejor a la inherente naturaleza dinámica compleja de los 
procesos de molienda-clasificación. Las aplicaciones industriales llevadas a cabo 
utilizando esta metodología han demostrado su capacidad para responder 
satisfactoriamente a muchos de los problemas hasta ahora presentes en el control de 
procesos (Sbarbaro et al, 2007.). Este estudio introdujo las técnicas  avanzadas del 
control de procesos (específicamente el control adaptable) aplicadas a los circuitos de 
molienda, y sus objetivos pueden definirse en los siguientes puntos: 
 
• Dar a conocer, desde una perspectiva histórica, el origen y los conceptos básicos 
de los Sistemas de Control Adaptable incluyendo la última generación de 
sistemas de control adaptable predictivo, experto, y en particular las condiciones 
que deben de verificar para garantizar los criterios de rendimiento y de 
estabilidad deseados. 
 
• A partir de estos criterios, introducir al lector al análisis y diseño del esquema de 
Control adaptable, tanto en su estrategia básica como en la extendida, así como 
para el caso de ausencia de ruidos y perturbaciones en las suposiciones de un 
entorno industrial. 
 
• Dar a conocer los resultados más importantes de la Teoría de Estabilidad de los 
Sistemas de Control Adaptable e instruir al lector en la aplicación práctica de 
estos sistemas a procesos mono y multivariables. 
 
Posteriormente Niemi et al (Niemi et al, 1997) desarrollan un modelo de control 
predictivo utilizando el modelamiento fenomenológico de los principales componentes 
del circuito de molienda. El modelo dinámico del molino se obtiene por balances de 
masa. Las tasas de flujo de sólidos y de agua,  pueden ser usadas como entradas de 
control, haciendo que el modelo del molino sea variable con el tiempo; el clasificador es 
modelado por una matriz diagonal consistente de factores de separación, los cuales son 
funciones no lineales de sus entradas; finalmente el sumidero es adecuadamente 
modelado como un mezclador perfecto.  
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Los modelos fenomenológicos (Ljung, 1999) proporcionan una amplia libertad de 
selección de las variables de salida para ser controladas; similarmente las entradas 
pueden ser escogidas a la luz de los factores tales como su fácil manipulación. 
 
Con el diseño del controlador predictivo se logran atenuar las interacciones y mantener 
la capacidad del molino y la distribución de tamaños de partícula en los intervalos 
establecidos desde el diseño.  Sin embargo,  aparecen todavía grandes interacciones 
dinámicas entre las variables. Para lograr minimizar dichas interacciones, implementan 
un compensador dinámico el cual es obtenido por métodos de ensayo y error, dicho 
compensador modifica la forma del controlador (Astrom & Hagglund, 1995). El circuito 
de molienda es posteriormente controlado por el algoritmo de control modificado, el 
cual se le introducen nuevas restricciones a las variables controladas, el lazo cerrado es 
simulado bajo las mismas condiciones de operación y alrededor del mismo punto de 
operación que en la planta industrial, con lo cual se logra un decaimiento notable en las 
interacciones dinámicas por la modificación del método; posteriormente muestran que 
las respuestas son suaves, hay  una disminución de amplitud en los errores de control, 
las señales de control son continuas, y su cambio es monótono. 
 
Un trabajo similar es el desarrollado por Ramasamy et al (Ramasamy et al, 2005), con 
el objetivo de observar el comportamiento de un circuito de molienda a escala de 
laboratorio utilizando caliza como producto procesado, se estudio el desempeño del 
circuito cuando se le implementó dos estrategias de control (control PI (MIMO) y 
control predictivo), además implementaron para el desarrollo de ambos sistemas, los 
modelos fenomenológicos propuestos por Rajamani y Herbs (Rajamani & Herbs, 1991I 
& II). 
 
El estudio indicó las fuertes interacciones entre las variables, y confirmó que el uso de 
controladores clásicos (PI) llevan al sistema a condiciones de operación razonables, 
pero que un cambio, ya sea en las tasas de alimento de mineral o agua, hacen que el 
sistema salga de su condición de estado estacionario bajo la condición óptima de 
operación. Por otra parte con el esquema de control predictivo se logra contrarrestar 
dichas interacciones y que el rendimiento del circuito de molienda sea mucho mejor, 
puesto que las fluctuaciones en el alimento del mineral y agua fresca no se pueden 
minimizar, se logra, con ayuda del sistema de control predictivo, que dichas 
fluctuaciones no afecten el tamaño de partícula del producto en el rebalse del 
hidrociclón ni la capacidad del molino.  
 
Investigaciones realizadas por Radhakrishnan (Radhakrishnan, 1999) y Xi-song Chen et 
al (Xi-song Chen et al, 2007) involucran sistemas de control distribuido (DCS) o 
control supervisor con sistemas de adquisición de datos (SCADA) en el control de 
circuitos de molienda. Este tipo de control integra un amplio conocimiento del proceso 
con adquisición de datos en línea, dicho sistema de control es una técnica muy práctica 
y viene siendo ampliamente usada en el control de procesos no lineales. 
 
Ambas investigaciones utilizan los modelos propuestos por Rajamani y Herbs 
(Rajamani & Herbs, 1991I) para el molino y el sumidero (Figura 6) pero, para el modelo 
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del hidrociclón utilizan el modelo empírico propuesto por Lynch y Rao (Lynch & Rao, 
1975). 
 
La gran diferencia en estas dos técnicas radica en que Radhakrishnan (Radhakrishnan, 
1999) solo diseña y simula la estrategia de control utilizando el software Matlab, 
mostrando claramente el esquema implementado,  así como las respuestas del sistema 
ante cambios bruscos en la tasa de alimento de mineral y alimento de agua tanto en el 
molino como en el sumidero, a diferencia de Chen et al (Chen et al, 2007) que  
implementan su estrategia en una planta concentradora de mineral de hierro utilizando 
PLCs (controladores lógicos programables) combinados con técnicas de lógica difusa, 
mostrando esta técnica buenos beneficios, ya que se mantiene el tamaño de partícula y 
la carga circulante en un intervalo de operación óptimo, de tal modo que no ocurra una 
sobremolienda innecesaria que se refleje en un consumo de energía muy elevado y 
obtener tamaños de partículas más finas que las deseadas 
 
Otro tipo de control implementado recientemente es el propuesto por Bouche et al 
(Bouche et al, 2005) el software implementado y discutido por los autores es llamado 
“sistema OCS (Operator Control Station)” el cual es el controlador de procesos más 
avanzado dentro de la familia de sistemas de control. Dicho sistema incorpora las 
soluciones más avanzadas tanto en hardware como en software, así como el 
cumplimiento de los principales estándares internacionales relativos a los sistemas de 
control, esto convierten al sistema OCS en una plataforma óptima para solucionar 
problemas de optimización en circuitos de molienda en húmedo. El sistema OCS 
dispone de un control basado en escalas que opera con un procesador que posee una 
velocidad comparable a la mayoría de las PLCs de medio tamaño. 
 
Los autores (Bouche et al, 2005) muestran cómo fue la instalación y el desempeño de 
los sistemas de control de molienda avanzado instalado en dos plantas de oro en 
Sudáfrica mediante el uso del sistema OCS.  
Los lazos de control a nivel de PLC/SCADA instalados anteriormente en la planta 
mostraron poco éxito en el control de circuitos de molienda por lo que se vio la 
necesidad de buscar y aplicar técnicas de control más avanzadas. El Control Avanzado a 
menudo se describe como la supervisión del control básico PLC/SCADA.  
Por otra parte Los sistemas de Control Avanzado han complementado perfectamente los 
controladores existentes y han reducido la brecha que existe entre el control clásico y el 
control óptimo (Nordfeldt, 2005).  
En la implementación de dicha estrategia las principales variables de control medidas en 
ambas plantas fueron: 
• Flujo másico de mineral en el alimento al molino mediante mecanismos de 
bandas transportadoras. 
• Caudal de alimento de agua al molino. 
• Nivel del sumidero medido por un trasmisor ultrasónico de nivel. 
• Indicación de flujo volumétrico en la línea de alimento al ciclón.  
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• Presión del ciclón. 
• Potencia del molino. 
• Tamaño de la partícula en el molino. 
• Rendimiento promedio diario. 
• Densidad de descarga al molino. 
• Estimación de la carga circulante al molino. 
 
Con estas variables ya identificadas el paso siguiente en la metodología propuesta por 
los autores (Bouche et al, 2005) fue desarrollar claramente toda la implementación de 
una estrategia de control en circuitos de molienda, desde la adquisición de equipos 
(sensores y actuadores), así como los costos de implementación, beneficio y 
rendimiento del proceso antes y después de implementar dicho sistema de control. La 
propuesta de control, muestra lo ultimo en tecnología de equipos y como esta estrategia, 
además de funcionar coherentemente con los objetivos planteados en las minas, fue 
implementada en otras plantas de molienda de la misma compañía,  así como en otras 
compañías que han investigado y  se han encontrado con problemas de este tipo, tanto 
en la parte de trituración y molienda como en etapas posteriores como el de la flotación 
y la concentración, las cuales han alcanzado buen desempeño en la recuperación del 
metal deseado.  
 
Por último Pomerleau et al (Pomerleau et al, 2000) discuten y revisan los métodos de 
control utilizados en circuitos de molienda, hacen una clasificación general de los 
principales sistemas de control, los conceptos teóricos asociados al control de procesos, 
el “hardware”, el “software” y las aplicaciones académicas e industriales. La 
investigación compara la utilización de varios métodos de integración de las técnicas de 
control mediante la simulación de un circuito de molienda que se encuentra bajo un 
esquema de control y la aplicación de diagramas de control a las salidas, para identificar 
fuentes de cambios súbitos. Cabe destacar que entre los diagramas de control se 
incluyen varios algoritmos pertenecientes al control clásico y avanzado, se diseña su 
implementación tomando en cuenta el cambio introducido en las dinámicas del proceso. 
 
A partir de los resultados obtenidos los autores pudieron constatar que cuando las 
perturbaciones en el proceso son importantes, cualquiera de los esquemas estudiados 
funciona mejor que el controlador clásico PID y de acuerdo a las medidas de bondad 
utilizadas y bajo los experimentos realizados, se mostró una mejora significativa en el 
desempeño optimo del proceso, además de presentar ciertas desventajas respecto al 
método de implementación. (Pomerleau et al, 2000). 
 
Luego de la revisión bibliografía efectuada es posible concluir que algunos de los temas 
más frecuentemente encontrados en la literatura relacionados con los conceptos teóricos 
asociados al control de procesos son : modelamiento matemático (Lynch  & Rao, 1977, 
Rajamani, 1985, Austín & Concha, 1994), simulación dinámica (Liu Yi , 2004, Xi-song 
et al, 2007), identificación, control óptimo (Niemi et al, 1997), control adaptable, 
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control robusto, estimación de estados y parámetros, control no lineal, medición, 
adquisición y tratamiento de datos, detección y diagnostico de fallas (Bouche et al, 
2005), análisis de señales y filtrado, control por computadora, control distribuido y 
control supervisor (Radhakrishnan, 1999),  todos ellos  aplicados a circuitos de 
molienda. 
 
Por otra parte, el modelo del circuito de molienda para propósitos de control puede ser 
establecido con  base a las leyes físicas que gobiernan el comportamiento del proceso 
real (balances de masa) y se suele llamar modelos fenomenológicos (Bequette, 2002).  
Alternativamente el modelo es derivado de la medida de los datos de entrada salida 
(respuesta en lazo abierto) del proceso real. Este método es confiable para la 
identificación de los parámetro del proceso y el modelo resultante es llamado un modelo 
de caja negra (Bequette, 2002). El desarrollo de modelos fenomenológicos confiables 
es, en general una tarea difícil y además consume mucho tiempo. Por otro lado, los 
modelos de caja negra tienen ciertas ventajas sobre los modelos fenomenológicos en 
términos de tiempo y esfuerzo.  
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4. MARCO TEORICO 
 
Un sistema de control es aquel que es capaz de lograr que una ó varias variables se 
comporten de una manera deseada. La variable puede mantenerse constante o cambiar 
de una manera determinada (Ferreira & Pascal, 1999). Puede ser realimentado 
(feedback control) ó prealimentado (“feedforward” control), digital (microprocesador) ó 
analógico (por ejemplo, circuitos eléctricos, sistemas hidráulicos, sistemas mecánicos, 
etc.), manual ó automático. 
 
 La formulación científica de un problema de control se basa en dos tipos de 
información (Corripio & Smith, 2000): 
 
1. El comportamiento del sistema debe ser descrito de una manera matemática 
precisa. 
 
2. El propósito de control (criterio) y el entorno (perturbaciones) deben ser 
especificados igualmente de una manera matemática precisa. 
 
Las tecnologías de los equipos de control han evolucionado, de tal forma, que cumplen 
los requerimientos en cuanto a funciones y algoritmos de control, así como los 
requerimientos de seguridad en las operaciones. 
 
El uso de una computadora y el software de supervisión permiten tener los gráficos del 
proceso en la pantalla del computador. Este software tiene las siguientes funciones 
(Morilla et al, 2005):  
• Presentar despliegues de gráficos del proceso. 
• Presentar información acerca del funcionamiento de la maquinaria.  
• Presentar información del proceso.  
• Presentar gráficos históricos de las variables principales.  
• Presentar las alarmas y ocurrencias del proceso y la maquinaria.  
• Emitir reportes de operación. 
Estos equipos reciben la información de los sensores y medidores en la planta y 
ejecutan la lógica de control a fin de retornar las órdenes hacia la planta. Por ejemplo, se 
recibe la medida de peso de la balanza del molino y se envía la señal de mando para 
aumentar o reducir la carga según sea el caso; en resumen, los equipos de control tienen 
las siguientes funciones (Nordfeldt, 2005):  
• Ejecutar la lógica de arranque/parada de las máquinas.  
• Ejecutar los algoritmos de control de proceso. 
• Recibir las señales de los dispositivos de campo.  
• Enviar toda la información hacia el computador supervisor.  
• Coordinar con los otros equipos de la planta. 
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El principio de todo sistema de control (Corripio & Smith, 2000) es la aplicación del 
concepto de realimentación o “feedback” (medición tomada desde el proceso que 
entrega información del estado actual de la variable que se desea controlar) cuya 
característica especial es la de mantener al controlador central informado del estado de 
las variables para generar acciones correctivas cuando así sea necesario (Figura.1). Este 
mismo principio  se aplica en campos tan diversos como el control de procesos 
químicos, control de hornos en la fabricación del acero, control de máquinas 
herramientas, control de variables a nivel médico e incluso en el control de trayectoria 
de un proyectil militar. 
 
 
Figura 1. Diagrama de bloques de un sistema de control realimentado. 
 
El control es el ajuste de los grados de libertad disponibles (variables manipuladas) los 
cuales ayudan a alcanzar un funcionamiento aceptable del sistema (proceso, planta). El 
proceso de diseño (automático) de sistemas de control por lo general genera algunos 
requerimientos que los ingenieros o equipo de ingeniería, deben realizar paso a paso 
para un correcto funcionamiento, diseño y puesta enmarcha del sistema de control 
(Skogestad & Postlethwaite, 1996). Algunos de estos requerimientos de diseño se 
enumeran continuación: 
 
1. Estudio del proceso que se va a controlar: obtención inicial de los objetivos de 
control. 
2. Un buen modelo del proceso: si es posible simplificarlo. 
3.  Escalar las variables y analizar el modelo resultante: determinar sus 
propiedades. 
4. Decidir que variables se van a controlar. 
5. Decidir sobre la medición de las variables controladas y las variables 
manipuladas: que sensores y actuadores se van a utilizar y donde se van a 
colocar. 
6. Selección de la configuración de control. 
7. Decidir el tipo de controlador que se va a implementar. 
8. Decidir a cerca de las especificaciones de desempeño, basados en los objetivos 
de control. 
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9. Diseño del controlador. 
10. Analizar si el sistema de control resultante cumple con las especificaciones, si 
no cumple con dichas especificaciones modificar el tipo de controlador. 
11. Simular el sistema de control resultante ya sea en un computador, planta piloto o 
en ambos. 
12. Probar y validar el sistema de control y si es necesario ajustar el controlador en 
línea. 
 
4.1 MODELAMIENTO E IDENTIFICACIÓN DE SISTEMAS 
 
El diseño de un sistema de control típicamente requiere un delicado balance entre 
limitaciones fundamentales y soluciones de compromiso. Para poder lograr este balance, 
es necesario tener una comprensión clara del proceso que se desea modelar. Esta 
comprensión usualmente se representa mediante un modelo matemático. Teniendo un 
modelo, es posible predecir el impacto de distintos diseños de sistemas de control 
posibles sin comprometer al sistema real. 
 
Los modelos matemáticos nos brindan los medios de capturar el comportamiento de un 
proceso sujeto a condiciones iniciales, entradas de control y perturbaciones mediante un 
conjunto de ecuaciones matemáticas. La importancia de los modelos matemáticos radica 
en que pueden ser simulados en situaciones hipotéticas, ensayados en estados que serían 
peligrosos en el proceso real, y usados como base para sintonizar controladores. 
 
Al construir un modelo es importante tener en cuenta que todo proceso real es complejo, 
por lo que cualquier intento de construir una descripción exacta de la planta es 
usualmente una meta imposible de alcanzar. Afortunadamente, la realimentación 
usualmente nos permite tener éxito aún con modelos muy simples, siempre y cuando 
éstos capturen las características esenciales del problema. Es importante destacar que 
los modelos empleados para control difieren de los utilizados, por ejemplo, para diseño 
del proceso. 
 
Los procesos que vamos a considerar están descriptos por modelos lineales, 
estacionarios, en tiempo continuo. Éstos pueden siempre representarse por una ecuación 
diferencial ordinaria de la forma: 
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al aplicarle trasformada de Laplace a la ecuación (2) la convertimos en una ecuación 
algebraica de la forma: 
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la ecuación (3) puede expresarse alternativa mente como: 
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donde Y(s), U(s) y G(s) son la salida, la entrada y la función de transferencia del proceso 
respectivamente, la ecuación (4) es un modelo de entrada salida que es racional y propia 
que corresponde a sistemas lineales y estacionarios. 
 
Una excepción de gran importancia en la práctica es el caso de sistemas con retardo 
entre entrada y salida. Estrictamente, estos sistemas tienen dimensión infinita. Sin 
embargo, su representación mediante función de transferencia es aún tratable, aunque 
deja de ser racional. La función transferencia de un retardo de td  segundos es de la 
forma:  
 
stdesG
sU
sY −= )(
)(
)(
                                                         (5) 
 
Muchos sistemas en la práctica pueden describirse aproximadamente con un modelo 
muy simple, de primer o segundo orden acoplado como dos modelos de primer orden 
(Ljung, 1999). A menudo estos modelos simples son suficientes para realizar un primer 
diseño de control. Estos modelos simples pueden obtenerse mediante ensayos 
experimentales sobre el proceso. La idea es proponer la estructura de función de 
transferencia para un modelo de primer orden con retardo la cual esta por: 
 
1+
=
−
s
Ke
G
std
τ
                                                                 (6) 
Donde K, τ y td son la ganancia, la constante de tiempo y el retardo de tiempo del 
proceso respectivamente. Los parámetros K, τ y td se obtienen de la respuesta del 
proceso a lazo abierto. 
 
Existen técnicas de estimación de modelo mediante ensayos experimentales, conocidas 
como técnicas de identificación de sistemas (Ljung, 1999). Estas técnicas permiten 
estimar de forma óptima tanto los parámetros como la estructura más apropiada para un 
modelo del proceso, inclusive para procesos inestables a lazo abierto. 
 
A continuación se dará una breve descripción  de cómo identificar en forma elemental 
sistemas de primer orden a partir de la respuesta al escalón. 
 
La figura (2) muestra el comportamiento dinámico de un proceso ante un cambio de 
escalón en la variable de entrada (u (t)). En esta curva se aprecia un comportamiento 
asintótico monótono creciente el cual se puede modelar mediante al ecuación (6). 
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Figura 2. Curva de reacción para la estimación de los parámetros de un modelo de primer orden 
con retardo. 
 
 
Una vez obtenida la curva de reacción del proceso se procede a medir directamente en 
la curva los valores dados a continuación: 
 
• u0 nivel inicial de entrada. 
• uf  nivel final de entrada. 
• y0 nivel inicial de salida. 
• yf  nivel final de salida. 
• T0 tiempo de cambio de la entrada. 
• Tδ tiempo en que la salida comienza a responder. 
• T63 tiempo en que la salida alcanza el 63;2% de yf - y0. 
 
Con estos valores obtenidos de la curva se calculan los tres parámetros del modelo de 
primer orden dados a continuación. 
 
0
0
uu
yy
K
f
f
−
−
= ,  δτ TT −= 63 ,   0TTtd −= δ                          (7) 
 
4.2. DEFINICIÓN DE SISTEMAS DE CONTROL MULTIVARIABLE 
 
Procesos en los cuales la salida (variable controlada) está controlada por una sola 
entrada (variable manipulada) se clasifican como sistemas de una entrada una salida 
(SISO). Sin embargo debe señalarse, que la mayoría de los procesos en ingeniería tiene 
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más de un lazo de control. De hecho, cada proceso requiere normalmente el control de 
al menos dos variables, por ejemplo, tipo de producto y la calidad del producto. Por lo 
tanto, existen al menos dos lazos de control. Los Sistemas con más de un lazo se 
clasifican como sistemas de múltiples-entradas múltiples-salidas (MIMO) o sistemas 
multivariables (Wang & Hang, 1996). 
 
Consideraremos un sistema MIMO con m entradas y n salidas, el cual se representa por 
el  modelo básico de función de transferencia: ( ) ( ) ( )susGsy = , donde y(s) es el vector de 
variables controladas de dimensión 1×n , u es el vector de variables manipuladas de 
dimensión 1×m  y G(s) es la matriz de funciones de transferencia de dimensiones 
mn× , o en forma matricial se tiene: 
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Los sistemas de control multivariable son sistemas con varias entradas y salidas, en los 
que una entrada afecta a varias salidas y recíprocamente una salida es afectada por 
varias entradas (Figura.3.) . El control de estos procesos, en la mayoría de los casos, es 
altamente complejo y por lo general se deben tener en cuenta varios interrogantes para 
dar solución al problema de control (Corripio & Smith, 2000): 
 
 
Figura 3. Proceso MIMO.  
 
1. ¿Cuál es la “mejor’ ’ agrupación por pares de variables controladas y 
manipuladas? 
2. ¿Cuanta interacción existe entre los diferentes lazos de control y como se afecta 
la estabilidad de los lazos? 
3. ¿Se puede hacer algo para reducir la interacción entre los lazos? 
 
En las siguientes secciones se responderá de manera sencilla y pasó a paso las anteriores 
preguntas, se describirán los métodos y procedimientos aplicados a un proceso de dos 
entradas y dos salidas (TITO). 
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4.3. DESCRIPCION DE SISTEMAS MULTIVARIABLES 
 
4.3.1. Conceptos de interacción 
 
En control de procesos industriales es habitual encontrarse con sistemas con varias 
entradas y salidas, siendo el caso 2x2 el más tratado en la bibliografía (Vázquez, 2002, 
Wang & Huang, 2000, Wang, 2003), bien porque corresponde a procesos típicos reales, 
bien porque el proceso ha sido descompuesto en bloques de este tamaño (Vázquez et al. 
1999, Morilla & Vázquez. 2002). En la figuras 4 y 5 se muestra una de las posibles 
estrategias, el control centralizado, bajo dos enfoques diferentes: el primero de ellos 
combina una red de desacoplo, formada por los cuatro elementos Dij(s), con un 
controlador descentralizado, compuesto por los dos elementos Ki(s), y el segundo 
utiliza una red de controladores, formada por los cuatro elementos Kij(s), con filosofía 
puramente centralizada. 
 
 
Figura 4. Control centralizado 2x2 con red de desacoplo explicita. 
 
 
 
Figura 5. Control centralizado de un proceso 2x2. 
 
4.3.2. Método de Bristol 
 
En un sistema 2x2 tenemos dos posibles configuraciones o combinaciones de variables, 
con el fin de evaluar las interacciones entre dichas variables, una forma común y que da 
buena certeza de la interacción entre las variables es el método de la ganancia de 
Bristol. El cual permite evaluar las interacciones entre los lazos en estado estacionario, 
este método consta de tres pasos que se dan a continuación: 
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1. Definición de la matriz de ganancias relativas (RGA). 
2. Cálculo de la matriz de ganancias relativas. 
3. Análisis de la matriz de ganancias relativas.  
 
Para iniciar este cálculo se escoge la combinación de variables que se prevea tenga la 
menor interacción entre sí, esto es, tiene sentido que cada variable controlada se 
controle mediante la variable manipulada que tiene mayor influencia sobre ella. Para 
tomar una decisión acerca de la adecuada selección del par de variables se debe 
encontrar las ganancias del proceso dinámico, las cuales indican cuánto cambia la 
variable de salida (variable controlada) por unidad de cambio en la  variable de entrada 
(variable manipulada), donde estas ganancias se obtienen de la siguiente forma: 
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Las ganancias presentadas en las ecuaciones (9)-(12) pueden ordenarse en forma de 
matriz a fin de tener una descripción de las variables controladas y manipuladas, como 
puede apreciarse esta matriz depende de las unidades, para propósitos de análisis de las 
interacción es necesario normalizarla. Para ello se desarrollará el método propuesto por 
Bristol, cuyos resultados (Ramasamy et. al, 2005) fueron satisfactorios. Esta matriz 
normalizada es conocida como la matriz de ganancias relativas y cada una de sus 
componentes viene dada por: 
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Luego para un sistema 2x2 la matriz de ganancias relativas 2x2 viene dada por: 
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De acuerdo a las ecuaciones (14) – (17) puede concluirse que la suma de cualquier 
elemento de cualquier columna o cualquier fila es igual a uno, concluyéndose que:  
 
                                                 (18) 
 
Donde ×  es el producto de Hadamard (elemento  por elemento). 
 
Analizando la matriz de ganancias relativas se tiene que: 
 
• Si λij = 1, no hay interacción entre las variables. 
• Si λij = 0, la variable manipulada j no afecta a la variable controlada i, es decir el 
control lo realizarían el resto de los lazos 
• Si 0 < λij < 1, la interacción da más ganancia, cuanto más lejos de uno más 
interacción. 
• Si λij >1, la interacción atenúa. cuanto más lejos de uno, más interacción. 
• Si λij = ∞. No es posible el control, se anula la acción de la variable controlada.  
• Si λij < 0. La estabilidad depende de otros lazos, esto es, si se abre o cierran otros 
lazos.  
 
4.3.3. Emparejamiento de variables controladas y manipuladas 
 
Debe tenerse en cuenta la siguiente serie de pasos para la selección del mejor par de 
variables controladas y manipuladas, seguidamente se presenta la secuencia de pasos 
comúnmente utilizada (Nordfeldt, 2005): 
 
1. Obtener la matriz de ganancias relativas, esta se calcula mediante la  
Ecuación (18). 
2. Tener en cuenta algunos criterios de restricción como el no formar lazos de 
control con ganancias relativas negativas, ni con ganancia relativa infinita, ni 
con ganancia relativa nula. 
3. Tener en cuenta algunos criterios de prioridad como son: controlar las 
variables más importantes con aquellas variables de entrada con las que 
tengan una respuesta dinámica más rápida sin respuesta inversa, cerrar lazos 
de control con las ganancias relativas más próximas a uno. 
4. Tener en cuenta algunos criterios complementarios como son: la simulación 
de las distintas alternativas, emparejar variables con ganancia relativa ante 
perturbación baja, índice de estabilidad bajo. 
 
( )TKK 1−×=Λ
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4.4. DESACOPLAMIENTO DE VARIABLES. 
 
Cuando en un sistema multivariable las interacciones entre los distintos lazos son 
débiles el uso de un control descentralizado (Morilla & Vázquez. 2002, Vinante & 
Luyben. 1972, Wang et al, 1996) puede ser adecuado. Pero cuando tales acoplamientos 
son importantes es necesario acudir a controladores centralizados. Para su diseño, una 
de las técnicas más utilizada ha sido la del diseño en dos fases: primero se diseña una 
red de desacoplo para reducir las interacciones del sistema y tras ello, se ajusta un 
control descentralizado PI o PID (Wang et al, 2000) para el proceso en lazo abierto 
equivalente. Más difícil de encontrar son las investigaciones que apuestan por emplear 
estrictamente controladores PID en el esquema de la figura 5, en donde se muestra un 
control centralizado 2x2 con cuatro controladores. Así, el trabajo de Lieslehto 
(Lieslehto, 1996) plantea el control centralizado nxn y su particularización al caso PID a 
partir de la teoría de control por modelo interno (IMC). Otro trabajo más experimental 
es el desarrollado por Wang (Wang, 2003), aborda el ajuste de los controladores como 
un problema de optimización en el que es preciso definir la matriz de funciones de 
transferencia del sistema en lazo cerrado deseada. 
 
Se habla de control centralizado cuando un proceso lineal con dos entradas y dos salidas 
(2x2) puede ser descrito por la matriz de funciones de transferencia (ecuación 12) y está 
controlado por una ley de control en función de la señal de error, tal como se presenta 
en la figura 5: 
 
 
(19) 
 
 
 Asi que U(s)  esta definido como la señal de control de la forma: 
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Siendo  K(s) la matriz de funciones de transferencia del controlador. 
 
Existen diferentes metodologías para diseñar los cuatro elementos kij(s) del controlador. 
Las más conocidas (Morilla et al. 2005, Nordfeldt. 2005, Tavakoli. 2006, Vázquez 
2001, Morilla & Vázquez. 2002,  Wang et al, 2000) se basan en el esquema de la figura 
3. En esos casos, como proponen Skogestad y Postlethwaite (Skogestad & 
Postlethwaite, 1996); primero se diseña la red de desacoplo D(s) y luego se diseñan los 
dos elementos kij(s) como si se tratara de un controlador diagonal Kd(s). El controlador 
centralizado resultante es )()()( sKsDsK d= . 
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4.4.1. Desacoplamiento total 
 
El desacople dinámico del circuito de molienda es el primer paso para diseñar el 
controlador del proceso (Wang, 2003). El objetivo del desacople es anular la 
interferencia a todas las frecuencias, este se consigue eligiendo Dij(s). De acuerdo a la 
figura 4 se obtiene, 
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El producto de la matriz del sistema del proceso por la matriz del compensador hace que 
las componentes (1,2) y (2,1) sean cero, para que el desacople del sistema sea total y no 
halla interacción entre los lazos y este se comporte como un sistema SISO. 
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El producto )()( sDsG  genera dos ecuaciones con cuatro incógnitas, las dos 
posibilidades que se tiene para solucionar el sistema de ecuaciones son: 
1. Fijar a la unidad los componentes Dii(s) o Dij(s) y despejar los componentes 
restantes, con lo cual puede ocurrir que la matriz resultante sea tan compleja 
como la matriz de funciones de transferencias del proceso. 
2. Elegir una nueva metodología, en la cual la red de desacoplo solo debe incluir 
los retardos  y la dinámica totalmente impredecible (Nordfledt, 2005). La cual se 
consigue igualando cada componente del compensador como sigue:  
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4.4.2. Controlador multivariable centralizado por desacople 
 
El controlador multivariable K(s), puede calcularse basado en el compensador, 
diseñando previamente un controlador diagonal Kd(s) tal que: 
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Las componentes k1(s) y k2(s) del controlador diagonal se diseñan mediante técnicas 
monovariables para sus respectivas funciones de transferencia, G1(s) y G2(s) las cuales 
guardan relación con los elementos de las funciones de transferencia del proceso  
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Como puede observase a partir de la ecuación (32) las dos componentes de la diagonal 
son iguales, por tanto se hace más fácil el diseño del controlador. Basta simplemente 
diseñar  k1(s) mediante la función de transferencia presentada en la ecuación (26), y a su 
vez se tendrá k2(s):   
 
                                              (s))(G  (s)(s)G)( 211222111 GsGsG −=                                    (33) 
 
Teniendo una sola componente de la ecuación (33) pueden obtenerse las otras tres 
componentes de acuerdo a la ecuación (31). Las componentes del controlador son 
consecuencia del cálculo condicionado por la naturaleza del proceso y la del bloque del 
controlador. Con esto se garantiza que el sistema de control presente un 
comportamiento aceptable.  
 
 Criterios para especificar k1(s) y k2(s) 
 
El problema de diseño planteado en la ecuación (31) tendrá solución si las 
especificaciones de k1(s) y k2(s) están bien planteadas, es decir si tienen en cuenta: la 
naturaleza del proceso, lo que se espera del sistema en lazo cerrado y que el controlador 
tendrá que ser realizable.  
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Se espera que el sistema en lazo cerrado sea estable y que no presente error en estado 
estacionario para cambios en las dos variables controladas. Para que el sistema en lazo 
cerrado no presente error en estado estacionario, las dos funciones de transferencia k1(s) 
y k2(s) deben incorporar un integrador puro. Si la matriz de funciones de transferencia 
del proceso no contiene integradores se propone especificar k1(s) y k2(s) como 
integradores puros (Lieslehto, 1996). Además si la matriz de funciones de transferencia 
del proceso contiene retardos, se propone añadir en las especificaciones de k1(s) y k2(s) 
un retardo puro, el mínimo posible (τi→0) (Wang, 2003). En definitiva se especificarán 
funciones del tipo mostrado en la ecuación (34): 
 
                                   ( ) siii iesk
s
k
sk
τ−−=)(    ; 0i   ≥τcon                   (34) 
donde τi es un retardo de tiempo, el parámetro ki se convierte en un parámetro de 
sintonización para alcanzar especificaciones de diseño y ( )ski  es una función de 
transferencia racional que tome en consideración la dinámica no cancelable del proceso 
equivalente, hay que tener en cuenta que esta dinámica no cancelable suele ser la misma 
en los cuatro procesos equivalentes los cuales deben ser estables y de fase no mínima y 
que darán lugar a funciones de transferencia ( )ski , como el cero común de fase no 
mínima no se puede cancelar, debe aparecer en ( )ski , bajo estas condiciones las 
funciones de transferencia  ki(s) en lazo abierto y en lazo cerrado para cada uno de los 
lazos son del tipo: 
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donde z es el valor de raíz del polo hallada por media de la respuesta en frecuencia. 
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Una forma de garantizar la estabilidad de las función hi(s) es imponiendo 
especificaciones de estabilidad relativa (margen de fase (φm), margen de ganancia (Am) 
sobre las funciones ki(s). Se puede demostrar que la función ki(s) dada por la ecuación 
(34) presenta los siguientes márgenes de estabilidad relativa a las siguientes frecuencias 
(Wang, 2000). 
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Por tanto ambos márgenes están relacionados por la expresión: 
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m
m
A
90
90 −=φ                                                    (38) 
 
de manera, que especificado el margen de ganancia, el margen de fase queda 
unívocamente determinado tal como se observa en la figura 6, y viceversa. 
 
 
Figura 6. Relación entre el margen de ganancia y el margen de fase para la función de transferencia 
en lazo abierto dada por  (34). 
 
 
 Criterios para especificar el retardo τi 
 
Acudiendo a la ecuación (31) es posible analizar qué influencia van a tener las 
funciones de transferencia k1(s) y k2(s) sobre los elementos del controlador. En concreto 
la función k1(s) se transmite a los elementos (1,1) y (2,1) del controlador, que responden 
respectivamente a las expresiones: 
                         
)()()()(
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De la misma forma, la función de transferencia k2(s) se transmite únicamente a los 
elementos (1,2) y (2,2) del controlador. 
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Utilizando la función  τ(f(s)) para representar el retardo puro de cualquier función de 
transferencia genérica f(s). Tal que τ(ki(s)) = τi y τ(Gij(s)) = τij, resulta que 
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)()()(
21122211122
2112221112211
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−−= GGGGkGk
                             (43) 
 
donde se ha prescindido del operador “s” en todas las funciones de transferencia para 
facilitar la notación, y donde “min” representa la función mínimo. 
 
Como k11(s) no puede tener carácter anticipativo, imponiendo la condición de que su 
retardo tiene que ser mayor o igual que cero, se llega a la siguiente condición para el 
retardo de la función de transferencia k1(s), 
 
                                                 22211222111 ),min( ττττττ −++≥                               (44) 
 
Pero de k21(s) también se obtiene una condición similar para τ1. Combinando ambas 
condiciones se tiene que: 
 
         )),min(,),max(min( 212112221122211222111 τττττττττττ −++−++≥         (45) 
 
donde max representa la función máximo. No obstante, la expresión anterior aún se 
puede expresar de una forma más condensada, 
 
                            ),min(),min( 2221211222111 τττττττ −++≥                      (46) 
 
De forma similar se llega a la siguiente condición para  τ2. 
 
                                    ),min(),min( 1211211222112 τττττττ −++≥                                 (47) 
 
Por tanto los retardos τi se deben especificar de forma tal que se cumplan las 
condiciones (46) y (47), aunque para no introducir retardos adicionales en el sistema es 
preferible utilizar los valores mínimos que resultan al imponer la igualdad. 
 
 Criterio para especificar las ganancias ki 
 
Teniendo en cuenta que los retardos τi ya son conocidos, hay dos posibilidades 
indirectas para especificar los ki; si se especifica un margen de fase φm (menor que 90º), 
el parámetro ki debería valer según la ecuación (36), 
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y si se especifica un margen de ganancia Am (mayor que 1) el parámetro ki debería valer 
según la ecuación (37) 
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En ausencia de retardo, τi = 0, la función ki(s) presenta un margen de fase de 90º y un 
margen de ganancia infinito independiente del valor de ki. Por tanto no se pueden 
utilizar especificaciones de estabilidad relativa para determinar el valor de ki. Pero en 
ese caso la función de transferencia del lazo cerrado tiene la forma típica de un sistema 
de segundo orden, como muestra la siguiente expresión: 
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Por lo tanto para calcular la constante ki se puede emplear la respuesta transitoria donde 
los polos de la función de transferencia hi(s) están caracterizados por la frecuencia 
natural no amortiguada y el factor de amortiguamiento.  
                                            zkin =ω    ;  
zk
kz
i
i
2
−
=ξ                                                (51) 
 
Es posible fijar el valor de ξ con ki<z. 
 
 Aplicación de los controladores  kij(s)  
 
Los elementos kij(s) del controlador que resultan de aplicar la expresión (31) son 
funciones relativamente complejas en las que intervienen funciones racionales de “s” y 
exponenciales de “s”, para poderlos implementar se recomienda utilizar, como otros 
autores (Nordfeldt, 2005, Tavakoli. et al, 2006 y Wang. 2003) técnicas de reducción de 
modelos con base a la respuesta en frecuencia. Pero si además se pretende que los 
elementos del controlador tengan naturaleza PID, bastará con forzar la estructura 
mostrada en la ecuación (52) en todos los elementos del controlador, 
 
                                               
s
IjiPjiDji
iPID
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kjieKsKsK
s
k
sk
τ−++= )()( 2                   (52) 
 
Donde aparecen explícitamente el retardo del controlador τkji y sus tres ganancias: 
proporcional (KPji), integral (KIji) y derivativa (KDji). Y donde para el caso PI bastará 
forzar a que la ganancia derivativa (KDji) sea nula. 
 
Por otra parte, en lugar de aplicar la reducción de modelos a las expresiones completas 
de los elementos del controlador, se propone aplicarla después de separar aquello que 
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obligatoriamente tiene que incorporar cada controlador, como son el integrador, el 
retardo y la respectiva ganancia ki. Por cuestiones numéricas es mejor aplicar la 
reducción de modelos a la expresión reducida inversa, con el modelo genérico de la 
ecuación (53). 
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donde mij(s) es la función de trasferencia de segundo orden que aproxima el modelo 
genérico. Al aplicarle la reducción inversa a la ecuación (53) y simplificando mji(s) 
queda la expresión  
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donde bij(s) y aij(s) guardan una relación estrecha con los elementos Gij(s)de la matriz de 
funciones de transferencia del proceso y de esta manera las ganancias del controlador 
PID son respectivamente, KPji=a1/b0, KIji=a0/b0 y KDji=a2/b0. 
 
Si la matriz de funciones de transferencia tuviera ceros o polos en el semiplano derecho, 
la especificación de las ki(s) como la ecuación (52) podría llevar a elementos del 
controlador a que fueran inestables en lazo abierto (Tavakoli. et al. 2006 y Wang. 2003). 
Por tanto, la aplicación de esta metodología sólo contempla por ahora procesos 2x2 
estables de fase no mínima. 
 
Si los elementos G22(s) y G21(s) del proceso ya tienen integrador puro no es preciso que 
lo incorporen los elementos k11(s) y k21(s) del controlador, y de la misma forma, si los 
elementos G12(s) y G11(s) ya tienen integrador puro no es preciso que lo incorporen 
k12(s) y k22(s). 
 
Para poner en práctica el diseño realizado se recomienda acudir a la estructura de 
control centralizado de la figura 5, donde la red de desacoplo contendrá los bloques PID 
con sus respectivos retardos en serie, y donde los controladores k1(s) y k2(s) serán 
controladores proporcionales con las ganancias k1 y k2 determinadas en el diseño. De 
esta forma la red de desacoplo, que depende de la parte estructural del proceso, se podrá 
mantener fija para todos los diseños y las ganancias k1 y k2 servirán como grados de 
libertad para modificar el comportamiento de los lazos 1 y 2 respectivamente.  
 
4.5. CIRCUITOS DE MOLIENDA Y CLASIFICACIÓN 
 
La molienda se realiza en molinos rotatorios, que giran alrededor de su eje horizontal y 
que contienen una carga de bolas a granel conocida como “medios moledores”, los 
cuales están libres para moverse a medida que el molino gira produciendo la 
conminución de las partículas del mineral, por el impacto bola-partícula-bola 
(Bustamante, 2009). 
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En el proceso de molienda, las partículas con tamaños entre 5 a 250 mm son reducidas 
en tamaño hasta 10 - 300 micrones, aproximadamente, dependiendo del tipo de 
operación que se realice. El propósito de la operación de molienda es ejercer un control 
estrecho en el tamaño del producto y, por esta razón frecuentemente se dice que una 
molienda correcta es la clave de una buena recuperación  del mineral deseado. 
Es de gran importancia poder controlar el desempeño de un molino de bolas en un 
circuito de molienda debido a las características dinámicas complejas y a la alta 
interacción entre las variables de control.  
 
La teoría cinética clásica del proceso de molienda resulta insuficiente para especificar 
todos los fenómenos que determinan el estado dinámico de los circuitos asociados, 
debido a ello se requiere la utilización de modelos de tipo caja gris o semifísicos. 
(Radhakrishnan, 1999, Ramasamy et al, 2005, Sbarbaro et al,2007 y Xi-song Chen & 
Qi Li, 2007) 
 
Las ventajas de molienda húmeda son (Menacho, 1985, Bouso, 2004): 
• Menor consumo de energía por tonelada de producto. 
 
• Mayor capacidad por unidad de volumen. 
 
• Posibilita el uso de harneado en húmedo o clasificación mecánica (centrifuga) 
para controlar bien el tamaño del producto. 
 
• Elimina el problema de polvo (criterio ambiental). 
 
• Hace posible el uso de métodos simples de manejo y transporte de pulpas tales 
como bombas, cañerías y canaletas. 
 
El esquema de un circuito de molienda se muestra en la figura 7. 
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Figura 7. Esquema de un circuito de molienda. (Radhakrishnan, 1999). 
 
Estos sistemas se caracterizan principalmente por una fragmentación de minerales en el 
molino y posteriormente un clasificador, que en nuestro caso es un hidrociclón, separa 
dos corrientes, una enriquecida de partículas minerales de tamaño fino; la cual se 
denomina rebalse del hidrociclón (“overflow” en la literatura inglesa), el cual constituye 
a la vez el producto definitivo del sistema molienda-clasificación (ver figura 7), y otra 
corriente enriquecida fuertemente de partículas de tamaño grueso, la cual 
denominaremos descarga del hidrociclón  (“underflow” en la literatura inglesa), la 
descarga del hidrociclón recircula nuevamente al molino a manera de retroalimentación 
del sistema (“feedback”). 
 
Dicha configuración admite las siguientes definiciones: 
 
Razón de recirculación C  (Austin & Concha, 1994): 
 
orclasificad al rebalse de corriente laen  sólidos de másico Flujo
orclasificad del descarga de corriente laen  solidos de másico Flujo
=C  (55) 
 
Carga circulante CC (Austin & Concha, 1994): 
 
 
orclasificad al rebalse de corriente laen  sólidos de másico Flujo
orclasificad al alimento de corriente laen  sólidos de másico Flujo
=CC   (56) 
 
Realizando un balance de masa alrededor del hidrociclón, se puede obtener que: 
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Se puede verificar fácilmente que si la ecuación (57) se divide a ambos lados de la 
ecuación por el flujo másico de sólidos en el rebalse, la relación entre la carga circulante 
y la razón de recirculación es de la forma: 
 
CCC += 1      (58) 
 
Normalmente para un sistema molienda-clasificación bajo condiciones normales de 
operación, los valores de la razón de recirculación son mayores a la unidad, siendo la 
especificación de diseño de molinos por el método de Bond, de C = 2.5 . 
 
 
4.6. SISTEMAS DE CONTROL APLICADOS A CIRCUITOS DE 
MOLIENDA 
 
Tradicionalmente los circuitos de molienda son controlados usando controladores PID 
multilazo, los cuales están sintonizados por separado para evitar interacciones 
multivariable. Este tipo de estrategia ayuda a reducir los lazos de interacción; sin 
embargo, las respuestas en lazo cerrado resultan altamente ineficaces (Pomerleau et al, 
2000). 
Una mejor forma de optimizar este tipo de procesos podría ser la aplicación de 
estrategias de control multivariable, como es el caso de sistemas de control distribuidos 
(DCS) (Radhakrishnan, 1999, Xi-song et al, 2008) y control basado en modelos de 
referencia (CBM) (Niemi et al, 1997, Ramasamy, 2005, Xi-song et al, 2007), los cuales 
tiene la capacidad de informar las interacciones que ocurren entre las variables. 
 
 La base conceptual del control actual de molinos consiste en la variación de los flujos 
de alimentación de mineral y agua y/o la velocidad del molino para mantener la presión 
en los descansos y la potencia consumida en un intervalo dado (Radhakrishnan, 1999, 
Xi-song et al, 2008 ). Además, el control está orientado básicamente a mantener la 
presión y concentración de pulpa que alimenta el sistema de clasificación posterior y a 
que la potencia del molino se encuentre en un intervalo dado. 
 
El flujo de agua suministrado y la dosificación de mineral así como la velocidad de 
operación son gobernados por medio de un Controlador Lógico Programable (PLC) y 
de un Panel de Operador con pantalla táctil (touch screen), a través del cual se pueden 
monitorear algunos parámetros fundamentales del proceso; tales como peso del mineral, 
flujos de agua y realizar algunas acciones de operación necesarias. Otros datos de 
variables operativas, tales como densidad y presión están disponibles para ser enviadas 
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por el PLC a la sala de control, en la que es posible instalar un Estimador de Tamaño de 
Partícula (PSE), basado en un Sistema Experto, con el fin de optimizar el proceso de 
clasificación.(Xi-song et al, 2008) 
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5. MATERIALES Y METODOS 
       
5.1. ESTRATEGIA EXPERIMENTAL 
 
Las pruebas realizadas para evaluar el comportamiento dinámico dentro del circuito 
cerrado de molienda que opera con suspensiones poliminerales, se llevaron a cabo en la 
molienda de crudo (caolín/arena) No. 2 de la Planta Nare de Cementos Argos S.A., en 
un circuito como el que aparece en la Figura 8.  
 
 
Figura  8. Esquema circuito de molienda (Chica, 2009) 
 
Dicho circuito está conformado básicamente por un sistema de alimentación de barras, 
un molino Allis Chalmers 8728 de bolas cerámicas capaz de procesar 12 ton/h, un 
banco de 4 hidrociclones cónicos de 10 in de diámetro de los cuales solo uno se 
mantiene en operación, un tanque acondicionador y una bomba Wilfley K4197.  
 
El circuito en condiciones normales, opera con un flujo de agua de 85 gpm, una 
alimentación de sólidos de 6.4 tph, y una razón de mezcla caolín/arena cercana a 60/40. 
Estas condiciones permiten satisfacer los requerimientos exigidos para el crudo, materia 
prima fundamental en la fabricación de cemento. 
 
 Los parámetros controlados en planta dentro del circuito de molienda son el porcentaje 
de agua en el rebalse del hidrociclón que debe permanecer en un rango entre 83 - 87% y 
el porcentaje retenido en malla 325 serie Tyler también del rebalse que debe oscilar 
entre 10 – 20 %.  
 
En el desarrollo de las pruebas se hicieron dos variaciones en las dos variables 
manipuladas del proceso; la tasa de alimento de mineral fresco al molino (Fl) se 
perturbó con un cambio positivo de 1.7 ton/h y la tasa de agua a la salida del molino 
Allis 
Chalmers 
8728  
Wilfley K4197  
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(Wd) se perturbó con un cambio positivo de 16 gpm, posteriormente se muestreo a 
intervalos de 2 minutos (120s), esto con el fin de mirar el cambio de la DTP en el 
rebalse del hidrociclón (Sp) y la humedad (Hm) (figuras 7-10). La Tabla 3 muestra las 
mediciones realizadas en la estrategia propuesta. 
 
 Tabla 3.  Mediciones realizadas 
Condiciones normales de operación Cambios realizados 
DTP (% retenido malla 325) 
15 % ±   
5% 
----- 
Muestreo cada 120 s 
(Anexo A) 
Humedad 
85 % ± 
2% 
----- 
Muestreo cada 120 s 
(Anexo A) 
Tasa de alimento de mineral 6.4 ton/h 
Cambio 
positivo 
+1.7 ton/h 
Tasa de agua a la salida del 
molino 
85 gpm 
Cambio 
positivo 
+ 16 gpm 
 
      5.2.   MATERIAL OBJETO DE ESTUDIO 
 
Se emplearon suspensiones formadas por diferentes proporciones caolín/arena. Ambos 
minerales tienen especificaciones mínimas en cuanto a composición, debido a la 
exigencia del proceso clinkerización, posterior a la reducción de tamaño. La  Tabla 4 
muestra la composición de los minerales empleados en todas las pruebas, y la humedad 
promedio del caolín es 25% y de la arena 5%. El caolín proviene del municipio de La 
Unión (Antioquia), y la arena  silícea de Sabana de Torres (Santander). Todas las 
pruebas se realizaron con minerales pertenecientes a un mismo lote, evitando posibles 
errores por cambios en el material de prueba.  
 
 
 
Tabla 4. Composición porcentual de las materias primas empleadas 
 CAOLIN ARENA 
SiO2 65,89 98,43 
Al2O3 22,15 0,18 
Fe2O3 0,57 0,06 
 
 
      5.3.   CARACTERIZACIÓN DINÁMICA DEL CIRCUITO DE MOLIENDA 
 
Con el objetivo que sea útil para propósitos de control, un modelo debería incorporar las 
características dominantes del sistema modelado.  El modelo no necesita describir 
precisamente la dinámica del sistema, ya que conduciría a la implementación de un 
controlador muy  complejo. Un buen desarrollo de un modelo simple está basado en la 
posibilidad de incluir las constantes de tiempo dominantes, determinando de esta 
manera tanto las características dinámicas relevantes del proceso como las ganancias 
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adecuadas de estado estable entre las variables manipuladas y las controladas (Corripio 
& Smith, 2000). 
 
Se escogió un modelo completo de los principales componentes que intervienen en el 
circuito de molienda (molino e hidrociclón) que describa las interacciones entre las 
variables manipuladas y controladas. Además se hace  necesario desarrollar un modelo 
de múltiples entradas-múltiples salidas para cumplir con los requerimientos de calidad y 
mantener una operación estable. Con base en un adecuado análisis del proceso y los 
requerimientos de calidad en la planta cementera,  se seleccionaron dos variables 
controladas: tamaño de partícula (15 % retenido en la malla 325) y humedad en el 
producto final (85%). Debido a las limitaciones de la molienda solo se dispone de dos 
variables manipuladas: la tasa de alimentación de mineral fresco al molino y la tasa de 
agua a la salida del molino, los principales parámetros del circuito de molienda 
estudiado están dados en la Tabla 5. 
 
Tabla 5. Principales parámetros  en el circuito de molienda 
Diámetro (m) 2.17 
Longitud (m) 8.53 
Tipo de molino Rebalse 
Tamaño de partícula del 
mineral alimentado (mm) 
5 
Molino de bolas 
Capacidad (tph) 12  
Número de hidrociclones 4 
Conexión Paralelo 
Diámetro (m) 0.2794 
Tamaño de partícula 
requerido 
15 ±2% (325 
mallas) 
Hidrociclones 
Humedad 85 ±2% 
 
Para propósitos de modelamiento se realizaron varias pruebas con el fin de mostrar la 
relación existente entre las variables controladas y manipuladas, esto es, para 
simplemente conocer si al hacer un aumento o una disminución en una variable 
manipulada; puede causar un aumento, disminución u otro cambio significativo en las 
variables controladas, además de incluir la velocidad de respuesta de la acción, si esta es 
rápida o  lenta.  
 
Lo anterior se logra mediante la aproximación de desarrollo de modelos de entrada-
salida que esta orientado en una simple prueba de cambio de escalón en el sistema y 
observando la respuesta en estado estacionario (respuesta del sistema en lazo abierto). 
Estos modelos proporcionan información necesaria para la selección de una estrategia 
de control adecuada, diseño y sintonía de los controladores apropiados.  
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5.3.1 Respuesta del sistema en lazo abierto 
 
En total se obtuvieron cuatro respuestas en lazo abierto del sistema, las cuales pueden 
ilustrarse en las figuras 9-12. 
 
La Figura 9 muestra el comportamiento del tamaño de partícula ante un cambio de 
escalón positivo en la tasa de alimento de mineral de +1.7 ton/h; este cambio causa un 
aumento en el tamaño de partícula (aumento del porcentaje retenido) o una disminución 
en  términos del porcentaje pasante la malla 325 (% - 325). Esto se traduce 
principalmente en la incapacidad que tiene el molino de procesar una cantidad más 
grande de partículas gruesas. 
 
 
Figura 9. Respuesta del tamaño de partícula ante un cambio positivo en la tasa de alimento de 
mineral. 
 
El cambio de escalón positivo en la tasa de agua a la salida del molino +16 gpm, 
inicialmente causa una clasificación fina (aumento en el porcentaje pasante la malla 
325), Figura 10. Esta condición genera una disminución de los sólidos que regresan al 
molino. Posteriormente, la descarga del molino aumenta rápidamente su granulometría, 
por consiguiente en el sobre flujo aumenta la granulometría hasta que la operación se 
estabiliza en un tamaño de partícula ligeramente más grueso que el inicial. 
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Figura 10. Respuesta del tamaño de partícula ante un cambio positivo en la tasa de agua. 
 
Las respuestas de la humedad, ante cambios de escalón en las dos variables manipuladas 
pueden ser analizadas similarmente a partir de las Figuras 11-12. 
 
 
Figura 11. Respuesta de la humedad ante un cambio positivo en la tasa de alimento de mineral. 
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Figura 12. Respuesta de la humedad ante un cambio positivo en la tasa de agua. 
 
 
5.4  REPRESENTACIÓN MATEMATICA DEL CIRCUITO DE 
MOLIENDA POR MEDIO DE FUNCIONES DE TRANSFERENCIA 
 
El modelo que representa el circuito de molienda utilizado es el de caja negra de dos 
entradas y dos salidas, el cual se obtiene a partir de las respuestas en lazo abierto 
(capitulo 4, sección 4.1) Figuras 9-12. Donde las variables manipuladas Ff  y Wd 
denotan la tasa de alimento de mineral al molino y la tasa de agua a la salida del molino 
respectivamente; de manera similar las variables controladas Sp y Hm denotan la DTP y 
el porcentaje de humedad respectivamente. Así el modelo lineal del circuito de 
molienda puede ser descrito como: 
 
                                                                            GUY =                                (59) 
 
Donde: 
                                           
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G                          (60) 
 
La matriz G como ya se mencionó anteriormente se denomina matriz de función de 
transferencia y cada elemento Gij ( 21 ,21 ≤≤≤≤ ji ) de dicha matriz representa la 
función de transferencia que relaciona cada una de las variables manipuladas con las 
variables controladas (modelo de entrada-salida, capitulo 4, sección 4.1) y son dadas 
con detalle a continuación: 
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Donde la transformada de Laplace es ampliamente usada en la teoría de control para 
tener una buena aproximación del modelo al proceso real y la constante de Laplace s es 
considerada como el operador diferencial 
dt
ds =  (Bequette, 2002; Richard & Robert, 
2002). Las respuestas de las funciones de transferencia ante un cambio en el escalón son 
mostradas en las Figuras 13-16. 
 
Figura 13. Respuesta de G11 ante un cambio de escalón unitario. 
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Figura 14. Respuesta de G12 ante un cambio de escalón unitario. 
 
 
Figura 15. Respuesta de G21 ante un cambio de escalón unitario. 
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Figura 16. Respuesta de G22 ante un cambio de escalón unitario. 
 
Las constantes de tiempo están expresadas en segundos. De las funciones de 
transferencia se puede concluir que un circuito de molienda es un proceso altamente 
acoplado en donde una pequeña adición de Wd tiene un efecto rápido y corto en el 
tamaño de partícula, pero un incremento en Ff  causa un efecto largo y dominante. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 44 
 
 
      6.   RESULTADOS EXPERIMENTALES 
 
Una vez obtenidas los modelos mediante funciones de transferencia (como se menciono 
en el capitulo 4 sección 4.1) que relacionan las variables manipuladas y controladas se 
procede a hacer una validación del modelo, esto con el fin de mirar si el modelo sigue la 
respuesta del proceso y así poder diseñar una estrategia de control que permita mejorar 
el rendimiento del circuito de molienda. 
 
Una  prueba simple es comparar en un mismo gráfico los datos experimentales con las 
funciones de transferencia del modelo desarrollado y mirar el comportamiento, esto se 
logra con la ayuda del software “MATLAB” y sus herramientas de diseño de sistemas 
de control. Las Figuras 17-20 muestran el seguimiento del modelo para cada par de 
variables relacionadas anteriormente. 
 
 
 
Figura 17.  Seguimiento del modelo de Sp ante un cambio positivo en la tasa de alimentación de 
mineral. 
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Figura 18.  Seguimiento del modelo de Sp ante un cambio positivo en la tasa de agua. 
 
 
Figura 19.  Seguimiento del modelo de Hd ante un cambio positivo en la tasa de alimentación de 
mineral. 
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Figura 20.  Seguimiento del modelo de Hd ante un cambio positivo en la tasa de agua. 
 
Se puede apreciar en todas las figuras, el modelo lineal obtenido se ajusta muy bien a 
las dinámicas requeridas por el circuito de molienda.  
 
6.1   INTERACCIÓN DE VARIABLES 
 
La primera pregunta que se debe hacer después de tener la caracterización dinámica del 
proceso, es saber si el apareamiento de las variables controladas y las manipuladas es el 
adecuado.  
 
Para este sistema solo fueron posibles dos combinaciones diferentes de las dos variables 
controladas con las dos variables manipuladas. Un apareamiento inapropiado de las 
variables puede ocasionar un aumento de las interacciones entre los lazos de control, 
obteniéndose una respuesta pobre del controlador. 
 
Para empezar, tiene sentido que cada variable controlada se controle mediante la 
variable manipulada que ejerce mayor “influencia” sobre aquélla. En este contexto, la 
influencia y la ganancia tienen el mismo significado y, en consecuencia, para tomar una 
decisión se deben encontrar todas las ganancias del proceso (4 ganancias para un 
sistema 2 X 2). Específicamente, la matriz de ganancias de estado estacionario (MGEE) 
de lazo abierto del circuito de molienda es la siguiente: 
 
                                               




−
=
0.28          0.67-
0.0504-   58.0
K                                          (65) 
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Con base en esta MGEE, parecerá que debiera elegirse la combinación de variable 
controlada y manipulada con lo que se obtiene el valor absoluto más grande en cada 
línea; es decir, si 12K  es mayor que 11K   entonces se debe elegir la tasa de agua para 
controlar la DTP sin embargo, esta manera de elegir el par de variable controlada y 
manipulada no es completamente correcta, ya que las ganancias Kij pueden tener 
diferentes unidades y, consecuentemente, no es posible hacer la comparación. Como se 
ve, la matriz depende de las unidades y, por lo tanto, no es útil para este propósito.  
 
Para normalizar la MGEE y hacerla independiente de las unidades, se utilizo la técnica 
que desarrolló Bristol (Bristol, 1966). La matriz de ganancia relativa de Bristol (MGR) 
obtenida partir de la MGEE para el circuito de molienda es: 
 
                                             





=
0.8279    0.1721
0.1721    0.8279
µ                                           (66) 
 
La MGR indica de acuerdo a su diagonal la existencia del fuerte grado de interacción 
que posee la tasa de alimento sobre la DTP y la tasa de agua sobre la humedad. La 
estabilidad de este par de variables seleccionada se verifica con el  índice de 
Niederlinski (Niederlinski, 1971). En la utilización de este índice se supone que los 
pares propuestos son los elementos de la  diagonal principal de la MGEE. El teorema de 
Niederlinski es una forma conveniente de verificar el par que se propone más no es 
suficiente para garantizar la estabilidad del proceso; si el índice es negativo el sistema 
será inestable, en cambio si el índice es positivo el sistema propuesto podría ser estable. 
El índice de Niederlinski para el circuito de molienda con el par de variables 
seleccionado esta definido como: 
 
                                                    
∏
=
=
2
1
(K) det
j
jjK
NI                                      (67) 
 
Donde Kjj son los elementos de la diagonal principal de  la MGEE.   
 
Para el modelo propuesto el valor de dicho índice es NI=1.2079 y es claro que  la 
elección del par de variables es el adecuado para diseñar una estrategia de control 
multivariable. 
 
6.2.   ANÁLISIS DE ESTABILIDAD DEL SISTEMA 
 
Dado que el agrupamiento de  variables del proceso es el adecuado, pero el  teorema de  
Niederlinski no garantiza la estabilidad del sistema, se procede a analizar la estabilidad 
del proceso mediante la respuesta en frecuencia, método que involucra el criterio de 
estabilidad de Nyquist. 
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En las figuras 21-24 se presenta el diagrama de Nyquist de las cuatro funciones de 
transferencia de la matriz de funciones de transferencia en lazo abierto. 
 
Figura 21. Diagrama de Nyquist de G11. 
 
Figura 22. Diagrama de Nyquist de G12. 
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Figura 23. Diagrama de Nyquist de G21. 
 
 
Figura 24. Diagrama de Nyquist de G22. 
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Como puede observarse de las ecuaciones  (61)-(64), todas ellas presentan sus polos en 
el semiplano izquierdo del plano s, además observando las figuras 21-24 y teniendo en 
cuenta el criterio de estabilidad de Nyquist se puede concluir que el proceso en lazo 
abierto es estable, debido a que ningún polo de las funciones de transferencia graficadas 
en las figuras 21-24 encierra el punto -1+j0. 
 
 
6.3.    CONTROL CENTRALIZADO POR DESACOPLE 
 
El objetivo de desacoplar el sistema es que este se comporte como un sistema SISO, 
teniéndose un controlador más manejable que a su vez disminuya las interacciones entre 
los lazos del proceso acoplado.  
 
 6.3.1. Desacople del sistema de molienda  
 
Aplicando las ecuaciones (27) y (61-64) al circuito de molienda se tiene que: 
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Figura 25. Respuesta del proceso en lazo abierto ante una señal aleatoria en la tasa de 
agua. 
 
En la figura 25. Se observa que al tomar el sistema en lazo abierto y fijar la tasa de 
alimento, se vario la tasa de agua con una señal de excitación aleatoria con tiempo de 
muestreo de 50 segundos y una amplitud con un valor mínimo de 74 gpm y un máximo 
105 gpm, que son los valores en los que fluctúan normalmente la tasa de agua en la 
planta industrial de Nare. La figura 25 presenta una gran oscilación y convierte el 
circuito de molienda en un sistema oscilatorio.  
 
Figura 26. Respuesta del proceso en lazo abierto ante una señal aleatoria en la tasa de 
alimento. 
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Con respecto a la figura 26. Puede decirse que al realizar un cambio similar en la tasa de 
alimento con una señal aleatoria con un periodo de 50 segundos con un valor mínimo de 
4 tph y un máximo de 8 tph (debe aclararse que estos cambios en la tasa de alimento en 
la planta Nare no son tan extremos, pero para efectos de simulación se tomó una 
amplitud extrema con el objeto de determinar como esta variable afectaba la humedad), 
se obtiene un respuesta del sistema oscilatoria y no se logra alcanzar el estado estable.  
 
De acuerdo a las figuras 25 y 26 puede inferirse que el circuito de molienda es un  
circuito altamente acoplado y su dinámica es fuertemente afectada ante un cambio de 
una variable cualquiera, como puede ser la presión, el tamaño de corte, la velocidad del 
molino o el tiempo de residencia del mineral en el molino. Además los aspectos antes 
mencionados ratifican la teoría propuesta por Bristol con respecto a la matriz de 
ganancia relativa y a la interacción de las dos variables controladas como puede 
apreciarse en la ecuación  (66). 
 
Una vez hecho el análisis de interacción entre las variables del circuito de molienda y 
con base en la estrategia de control que se va a diseñar, se hace necesario el desacople 
del circuito. 
 
Figura 27. Respuesta del proceso desacoplado ante un cambio aleatorio en la tasa de agua. 
 
La figura 27 muestra como una vez realizados los cálculos para el desacoplador, 
simulado el sistema con el circuito de molienda con el desacoplador calculado y 
haciendo el mismo cambio en la tasa de agua se disminuye el efecto de esta sobre el 
tamaño de partícula. Similarmente puede inferirse como la interacción entre la tasa de 
alimento y la humedad se disminuyó notablemente (figura 28) cuando se simuló con las 
mismas condiciones para la tasa de alimento con respecto al sistema desacoplado.  
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Figura 28. Respuesta del proceso desacoplado ante un cambio aleatorio en la tasa de 
alimento. 
 
Puede concluirse que el sistema esta desacoplado y por tanto puede diseñarse un 
controlador diagonal, obteniéndose un controlador SISO. Estas condiciones garantizan 
mayor controlabilidad del proceso después de la compensación dinámica.  
 
6.3.2 Diseño del controlador  convencional 
 
De acuerdo a las funciones de transferencia del proceso obtenidas y a la función de 
transferencia equivalente ecuación (33). Se tiene que la función de transferencia para el 
diseño del controlador  representada en el espacio de estados es la presentada en la 
figura 29: 
 
 
Figura 29. Diagrama de bloques de la planta G1(s). 
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Las respuestas en frecuencia y  estabilidad tanto en lazo abierto como en lazo cerrado de 
la función de transferencia G1(s) se pueden apreciar en las figuras (30)-(35). 
 
 
Figura 30. Respuesta en frecuencia en lazo abierto del proceso. 
 
Como se puede apreciar de la figura 30, se infiere que el circuito de molienda es de fase 
no mínima, debido a los retardos que se presentan en dos de las cuatro funciones de 
transferencia del proceso. Además, se observan las características de la ganancia y de la 
fase del sistema sobre un rango de frecuencia de 10-4 rad/seg. a 103 rad/seg. Según el 
diagrama se deduce que para bajas frecuencias el sistema es poco sensible a cambios en 
los parámetros (tasa de alimento y tasa de agua). Alrededor de los 10-2 rad/seg el 
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sistema esta en la zona de mayor sensibilidad. Ya para los 103 rad/seg. el margen de 
estabilidad del sistema es muy bajo. 
 
 
Figura 31. Diagrama de Nyquist de G1(s) en lazo abierto. 
 
Puede observarse de la figura 29 y de la ecuación (72), que la función de transferencia 
G1(s) presenta sus polos en el semiplano izquierdo del plano s, además observando la 
figura 31 y teniendo en cuenta el criterio de estabilidad de Nyquist se puede concluir 
que la función de transferencia G1(s) en lazo abierto es estable, debido a que ningún 
polo de la función de transferencia graficada en la figura 31 encierra el punto -1+j0. 
 
 
Figura 32. Respuesta de G1(s) en lazo abierto ante un escalón. 
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Figura 33. Respuesta en frecuencia en lazo cerrado del proceso. 
 
En la figura 33 se observan las características de la ganancia y de la fase del sistema en 
lazo cerrado sobre un rango de frecuencia de 10-6 rad/seg a 103 rad/seg. Para cualquier 
valor de frecuencia el sistema es muy poco sensible a cambios en los parámetros, a 
partir de 10-4 rad/seg, el sistema comienza a aumentar su margen de estabilidad. 
 
 
Figura 34. Diagrama de Nyquist de G1(s) en lazo cerrado. 
 
De la figura 34 se observa que la función de transferencia G1(s) es estable, debido a que 
el punto -1+j0 no está encerrado por los polos de la función de transferencia en lazo 
cerrado. 
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Figura 35. Respuesta de G1(s) en lazo cerrado ante un escalón. 
 
Del análisis anterior se puede concluir que la función de transferencia equivalente del 
proceso es totalmente controlable y se puede diseñar un controlador por medio de 
técnicas mono variables para el circuito de molienda. 
 
6.3.3.    Diseño del Controlador centralizado por desacople 
 
Como el circuito de molienda es un proceso con una moderada interacción entre sus 
variables, pues su matriz de ganancias relativa (RGA) ecuación (66) es de 0.8279 en su 
diagonal principal y esta descrito por la siguiente matriz de funciones de transferencia: 
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La aplicación de la metodología descrita en la sección  4.4.2 a este proceso en concreto 
se materializa en los siguientes pasos:  
 
1. Como los elementos (1,1) y (1,2) de G(s) presentan retardos, es preciso que las 
componente k1(s) y k2(s) del controlador presenten retardos. 
2. Como no existe un factor común en la matriz de funciones de transferencia, no 
se puede dar una representación más cómoda del proceso que facilite el resto 
de cálculos. 
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3. El cálculo exacto de τi siguiendo las expresiones (43) y (44) da lugar a: 
 
                                    4111 =τ ;        812 =τ ;  021 =τ ;   022 =τ                                    (75) 
 
                                        )0,0min()8,41min(1 −≥τ ;   81 ≥τ                                        (76) 
 
                                          )8,41min()8,41min(2 −≥τ ; 02 ≥τ                                       (77) 
 
Como se menciono en la sección 4.4.2, se especifico que los retardos τi deben ser los  
mínimos posibles, de las expresiones (76) y (77) se obtiene un valor para τ1=8 y τ2=0, 
de acuerdo con la ecuación (34) las funciones de transferencia k1(s) y k2(s), toman la 
forma siguiente: 
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4. El cálculo exacto de las componentes  kij(s) del controlador siguiendo las  
ecuaciones (36)-(39) da lugar a 
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5. Para determinar las ganancias k1 se lleva la ecuación (41) a distintas 
especificaciones del margen de ganancia y se obtiene los valores mostrados en 
la figura 33. Además como en la función de transferencia k2(s) τ2=0, k2 puede 
calcularse mediante análisis de respuesta transitoria.   
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Donde los polos de la función de transferencia h2(s) están caracterizados por la 
frecuencia natural no amortiguada ωn y el factor de amortiguamiento  ξ 
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y es posible fijar el valor de ξ con k2<z. 
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Figura 36. Ganancia k1 para el controlador del circuito de molienda en función del margen de 
ganancia deseado. 
 
6. Con el fin de que todas las componentes del controlador presenten una 
estructura PID, se toma en cuenta la reducción de las funciones de transferencia 
de las ecuaciones (53) y (54). De las ecuaciones (81), (83), (85) y (87) se puede 
apreciar que todas las componentes del controlador carecen de retardo y son 
altamente complejas de implementar, luego aproximando la expresión 
simplificada inversa mji(s), para cada componente del controlador se tiene: 
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De esta forma los controladores PI resultantes son: 
 
                                         
s
s
kSksk PI
3
3
11111
109844.1
10111.1
)()(
−
−
×
×+
−=≈                                       (99) 
 
                                           
s
s
kksk PI
3
3
21212
100911.1
10111.1
)(
−
−
×
×+
−=≈                           (100) 
 
                                           
s
s
kksk PI
3
3
12121
104879.2
10333.3
)(
−
−
×
×+
−=≈                                       (101) 
 
                                           
s
s
kksk PI
4
4
22222
101850.7
10333.8
)(
−
−
×
×+
=≈                                         (102) 
 
Una vez obtenidas las aproximaciones PI en todos los elementos del controlador el paso 
siguiente es sintonizarlo mediante las ganancias k1y k2 y simular todo el sistema de 
control centralizado en un diagrama de bloques como el mostrado en la figura 5 junto 
con la matriz de funciones de transferencia del circuito de molienda en húmedo.  
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7. SIMULACION DEL SISTEMA DE CONTROL APLICADO AL CIRCUITO 
DE MOLIENDA 
 
La simulación se llevó a cabo mediante el uso de la herramienta simulink del software 
Matlab® (Pérez, 2002), se llevaron a cabo dos pruebas con el fin de mostrar como es el 
comportamiento del sistema usando un sistema de control desacoplado mediante el uso 
de controladores PID convencionales sección 6.3.2 y el diseño de control centralizado 
desarrollado en la sección 6.3.3. 
 
Las constante de los controladores k1 y k2 se ajustaron obteniéndose valores de k1= 5.88 
x 10-5 y k2 =0.01. El diagrama de bloques del sistema de control desacoplado con 
controladores PID convencionales se muestra en la figura 37, para que los controladores 
cumplan condiciones de diseño se sintonizaron mediante la respuesta ante un escalón de 
la función de transferencia G1(s) (ecuación 33, figura 32) la cual se obtuvo mediante el 
desacoplo realizado, con el objetivo de hacer que el sistema de control tenga dos lazos 
independientes uno del otro. 
 
Figura 37. Diagrama de bloques del sistema de control desacoplado con controladores PID 
convencionales. 
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Figura 38. Oscilación sostenida del sistema en lazo cerrado con kcr=-10.1. 
 
En este diseño convencional se hallo la ganancia critica (kcr) del sistema en lazo cerrado 
obteniéndose un valor de kcr=-10.1 y un valor del periodo crítico igual a pcr=1250 s, lo 
cual puede concluirse de la figura 38. se hallaron los tres tipos de controladores 
(Proporcional, Proporcional integral y Proporcional integral derivativo) hallándose un 
mejor desempeño del sistema en lazo cerrado con un controlador PID, los valores de la 
ganancia proporcional , el tiempo integral y el tiempo derivativo son respectivamente 
kp= -6.06, Ti=625 y Td=156.25.  
 
En las figuras 39 y 40 se observa la respuesta del circuito de molienda ante cambios en 
el punto de operación del sistema cuando se implementa el controlador PID del tamaño 
de partícula y el porcentaje de humedad respectivamente. 
 
 
Figura 39. Respuesta de la DTP con el controlador PID convencional ante un cambio en el punto de 
operación. 
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Se concluye a partir de la figura 39 que el tiempo de establecimiento de la DTP es 
grande (500 s) y el sobreimpulso es del 5%, se infiere que aunque el controlador trata de 
seguir los cambios en el punto de operación, esta respuesta no es la adecuada debido a 
la alta dinámica que presenta el circuito de molienda y a las condiciones de control de 
calidad exigidas para que el material pueda ser sometido al siguiente proceso de 
clinkerización.  
 
 
Figura 40. Respuesta del porcentaje de humedad con el controlador PID convencional ante un 
cambio en el punto de operación. 
 
La figura 40 permite concluir que el tiempo de establecimiento del porcentaje de 
humedad es grande (500 s) y el sobreimpulso es del 0. 5%, este resultado aunque tiene 
menor sobreimpulso que el presentado por la respuesta de la DTP y aunque el 
controlador trata de seguir los cambios en el punto de operación, esta respuesta tampoco 
es la adecuada.  
 
Es importante analizar la respuesta del circuito de molienda ante perturbaciones en el 
flujo másico de alimento del mineral y en el flujo de adición de agua, debido a que 
como se pudo observar en la etapa de desacople, estas variables perturban el proceso al 
desviarlo de su punto de control, esto puede ilustrarse en las figuras 41 y 42, 
presentadas a continuación. El tipo de perturbación en la tasa de alimento es una señal 
aleatoria con una magnitud máxima de 9 ton/h y mínima de 4 ton/h con un tiempo de 
muestreo de 50 segundos, de igual manera se procedió con la tasa de agua se le 
suministro una señal aleatoria de magnitud mínima de 74 gpm y máxima de 105 gpm 
con un tiempo de muestreo de 50 segundos. 
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Figura 41. Respuesta de la DTP  con el controlador PID convencional ante una perturbación. 
 
Como puede observarse en la figura 41 el controlador desacoplado no responde de una 
manera satisfactoria cuando se somete a una perturbación en la tasa de alimento. Se 
observa que el retenido aumenta de manera considerable en los primeros 250 s, esto es, 
el error es del 370 %, lo cual hace que en el rebalse queden partículas gruesas, 
generando problemas en el proceso de clinkerización. En el intervalo de tiempo de 250 
a 500 s, el retenido en la malla 325 disminuye  hasta que en un tiempo igual a 490 s 
todo el material pasa la malla 325, presentándose en el rebalse muchas partículas finas, 
generando igualmente problemas en la etapa de clinkerización. Después de 500 s el 
controlador trata de estabilizar el tamaño de partícula en el retenido requerido, pero este 
oscila entre el 10 y el 20% de retenido, obteniéndose un error considerable del 33.3%.  
En conclusión, el controlador no es capaz de atenuar las perturbaciones generadas por el 
circuito de molienda.  
 
Figura 42. Respuesta del porcentaje de humedad con el controlador PID convencional ante una 
perturbación. 
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La figura 42 ratifica el desempeño del controlador cuando este se diseña con dos lazos 
de control separados, esta vez para una respuesta en el porcentaje de humedad. En este 
caso se observa que a los 490 s, se presenta una humedad del 98%, generando un error 
del 15.3%. Después de los 500 s, la humedad empieza  a descender pero una vez más no 
se alcanza el punto de operación en el cual se cumplen las condiciones de calidad.  
 
Las observaciones presentadas a partir de las figuras 41 y 42,  permiten concluir que es 
necesario diseñar un controlador en el cual se involucren todas las dinámicas y 
perturbaciones comprendidas en un circuito de molienda. En la figura 43 se ilustra el 
diagrama de bloques del controlador centralizado, el cual cumple con los requisitos 
mínimos mencionados anteriormente. .   
 
Figura 43. Diagrama de bloques del diseño del sistema de control centralizado. 
 
En las figuras 44 y 45 se presenta la respuesta del circuito de molienda ante cambios en 
el punto de operación. 
 
Figura 44. Respuesta de la DTP con el controlador centralizado ante un cambio en el punto de 
operación. 
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Figura 45. Respuesta del porcentaje de humedad con el controlador centralizado ante un cambio en 
el punto de operación. 
 
Las figuras 44 y 45 permiten inferir que la respuesta del controlador no presenta 
sobreimpulso, su tiempo de establecimiento comparado con el controlador PID de un 
solo lazo es menor, además este diseño responde de una manera  más aceptable ante 
cambio en dicho punto de operación, tanto para el porcentaje de humedad como para el 
porcentaje retenido en la malla 325. 
 
Por otra parte en las figuras 46 y 47 se puede observar la respuesta del controlador 
cuando se presentan perturbaciones tanto en la tasa de alimento como en la tasa de agua. 
 
Figura 46. Respuesta de la DTP con el diseño del controlador centralizado ante una perturbación. 
 
A partir de la figura 46 se puede observar como es la variación del tamaño de partícula 
cuando se le hace un cambio positivo a la tasa de alimentación de mineral. La 
distribución de tamaños de partículas ( DTP)  varía entre 14.9 y 15.07, lo cual introduce 
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un error del 0.5% de desviación respecto al punto de operación. El controlador es capaz 
de atenuar dicha perturbación, obteniéndose un resultado favorable en el porcentaje 
retenido en la malla 325, que antes presentaba un error del 33.3% mientras que con este 
diseño del controlador solo se alcanza el 0.5% de error.  
 
 
Figura 47. Respuesta del porcentaje de humedad con el diseño del controlador centralizado ante 
una perturbación. 
 
De manera similar se aprecia en la figura 47 que la variación del porcentaje de humedad 
se encuentra entre el 84.825 y 85.225 % generándose un error de tan solo del 0.25 % de 
desviación respecto al punto de operación, resultado que es aceptable ya que se logra 
atenuar de manera significativa las oscilaciones, pasando del 15.3 % de error a tan solo 
0.25%. 
 
 
Figura 48. Respuesta de la DTP. 
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Figura 49. Respuesta del porcentaje de humedad.  
 
Las figuras 48 y 49 muestran que con los resultados obtenidos de la simulación del 
controlador centralizado se infiere que el diseño del controlador centralizado atenúa 
considerablemente las perturbaciones generadas. Una vez implementado se puede 
pensar en una estrategia de control mejorada teniendo en cuenta sistemas de control 
multivariable en las que se tengan en cuenta todas las perturbaciones y posibles 
variables como son: porcentaje de sólidos, carga circulante y tiempo de residencia. Cabe 
aclarar que se requiere de una instrumentación adecuada para dicha implementación y 
evaluación.  
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8.     DISCUSIÓN DE RESULTADOS 
 
Con los sistemas de control diseñados y su posterior simulación se logra mantener el 
tamaño de partícula del producto y la capacidad del molino en valores óptimos de 
operación. Pero para que se logre eliminar de manera satisfactoria las fuertes 
interacciones entre las variables, se pueden comparar las investigadores de teorías de 
control más avanzado como el caso de la teoría de control adaptativo y predictivo 
(Bouche et al, 2005 , Hodouina et al, 2001), sistemas de control supervisor (Xi-song et 
al, 2008), sistemas que involucran inteligencia artificial, redes neuronales y métodos de 
lógica difusa (Conradle & Aldrich, 2001). 
 
La mayor dificultad que se presentó en la caracterización dinámica del circuito de 
molienda fue mantener el nivel del tanque y la densidad de pulpa en el molino en 
valores estables, debido a la poca capacidad del tanque, la baja tasa de bombeo al 
hidrociclón y las fluctuaciones en el flujo de agua fresca, esto mostró que las dos 
variables importantes; el tamaño de partícula del producto (DTP) y la humedad de la 
pasta, tuvieran un comportamiento muy oscilatorio. Por otra parte se presentaron 
dificultades con la toma de muestras debido a la poca instrumentación, se vio la 
necesidad de realizar diferentes pruebas a varios periodos de muestreo y diferentes 
composiciones de la pasta, lográndose tendencias asintóticas y modelos de primer orden 
con retardos (Astrom, 1995, Ljung, 1999), con cambios significativos en el flujo de 
masa alimentado al molino (1.7 ton/h) y en el flujo de agua (16 gpm). 
 
De manera similar  al no disponer de una adecuada instrumentación y al no encontrarse 
correlaciones adecuadas entre otras variables tales como la razón de recirculación, 
porcentaje de sólidos en el molino, cortó circuito e índice de claridad, se prescindió de 
una estrategia de control más robusta ya que al no tener suficiente información se 
podían generar grandes errores en la estimación de dichas variables y la simulación de 
la estrategia de control podría ser muy poco confiable. 
 
En este estudio se simularon los cambios en el punto de operación del tamaño de 
partícula y se compararon las dos estrategias de control (PID convencional y el control 
centralizado). Durante estos cambios, el flujo de masa alimentado al circuito se mantuvo 
constante en un valor de 7 ton/h, de manera similar, el flujo de agua se mantuvo en un 
valor de 85 gpm, mostrando que el modelo desarrollado describe de forma clara la 
dinámica del circuito. Cabe mencionar que en la literatura hacen uso de modelos 
fenomenológicos (Pomerleau, 2000), los cuales se fundamentan en teoremas de 
balances de materia y energía y empíricos (Lynch, 1977, Rajamani & Herbes I, II, 1991) 
y se llegan a resultados satisfactorios en el diseño del sistema de control. 
 
Aunque en la literatura podemos encontrar implementaciones de sistemas de control en 
circuitos de molienda tales como control predictivo, supervisor y control mediante redes 
neuronales. En el escenario industrial colombiano no se ha reportado un estudio ni una 
implementación de una estrategia de control automático que permita una notable mejora 
en el rendimiento del proceso, es por eso que este estudio pretende consolidar el 
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potencial que puede llegar a tener la implementación de una estrategia de este tipo en la 
industria cementera Colombiana.  
 
Con esta investigación y la posible implementación de la estrategia de control diseñada 
se puede pensar en el uso de otro tipo de estrategias de control que permitan evaluar  e 
identificar los parámetros del circuito de molienda y hacer uso de técnicas de 
identificación de parámetros en línea que nos permitan encontrar relaciones entre otras 
variables operacionales tales como, la razón de recirculación, el porcentaje de sólidos en 
el molino. El cortó circuito de finos y el índice de claridad. 
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9.     CONCLUCIONES 
 
Se desarrolló un estudio preliminar del comportamiento dinámico de un circuito de 
molienda, de la preparación de molienda de crudo en la planta de cementos Nare del 
Grupo Argos donde se logro identificar las principales variables como DTP, carga 
circulante, % de sólidos, humedad, flujo de alimento, flujos de agua. Con base a los 
resultados se desarrolló un modelo de dos entradas y dos salidas usando la respuesta 
ante un cambio de escalón obtenida de la simulación en Matlab® del modelo, con el 
cual se diseñó el sistema de control multivariable que garantice un correcto 
funcionamiento del circuito. 
 
El modelo del circuito fue desarrollado a partir de la respuesta ante un cambio en el 
escalón de las variables manipuladas (Fd y Wd) usando la representación matemática 
mediante funciones de transferencia, con este modelo se diseñó el controlador 
centralizado por desacople. La estructura del modelo involucra las interacciones entre 
las variables manipuladas y controladas por medio de la matriz de funciones de 
transferencia, dichas componentes de la matriz guardan la información de la respuesta 
dinámica del circuito de molienda.  
 
En base a los resultados obtenidos en simulación se aprecia que se logra mantener el 
circuito de molienda en un valor estable de operación, tanto para la distribución de 
tamaño de partícula en el rebalse como para la humedad; con estos resultados se puede 
predecir que la capacidad del molino puede aumentar significativamente del valor actual 
de operación que es solo de 6.5 ton/h a su máxima capacidad de diseño que esta en 12 
ton/h. 
 
Se ha presentado una metodología de diseño de controladores PID multivariables para 
sistemas de dos entradas y dos salidas. El diseño se realiza en dos pasos: en el primero 
se diseña una red de desacoplo con acción integral, que consigue minimizar los efectos 
de la interacción y que el sistema tenga error de posición nulo. En un segundo paso, la 
red de desacoplo es aproximada por una red de controladores PID con retardos. De esta 
forma se consigue una matriz de controladores completamente centralizada y fácilmente 
trasladable a sistemas de control distribuido comerciales. 
 
Con esta metodología se consiguen resultados de respuesta, similares e incluso mejores 
que los propuestos en la bibliografía. En la simulación queda claramente evidenciado el 
aspecto más relevante de la metodología; la red de controladores PID se utiliza para 
compensar la parte estructural del proceso y las ganancias (k1 y k2) actúan como grados 
de libertad para modificar el comportamiento de los lazos 1 y 2 respectivamente. 
 
Con el estudio realizado se puede pensar en implementar una estrategia de control 
multivariable en la cual involucre las tres variables predominantes del proceso (DTP, 
carga circulante, % de sólidos) y además una clara identificación de las variables y los 
parámetros en línea para hacer del sistema de control un sistema adaptativo-predictivo 
que logre minimizar las perturbaciones y los errores de medida; con lo anterior se logra 
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un aumento significativo de la capacidad del molido y una disminución notable en la 
potencia consumida en esta tipo de procesos. 
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10.   RECOMENDACIONES 
 
Como paso siguiente en el desarrollo de este trabajo es necesario realizar la 
implementación física del esquema propuesto, y comparar asimismo los resultados del 
montaje con los obtenidos mediante la simulación del proyecto. 
 
Es necesario buscar otras formas de generar o evaluar el vector de estados necesario 
para la realimentación, y evitar el indeseable uso de la derivación de la salida, que 
permitan un mejor funcionamiento del esquema de control. Tales formas pueden ser 
usar otras estrategias de medición o la estimación de los estados faltantes mediante 
Observadores de Estado en incluso Observadores Óptimos como los Filtros de Kalman, 
(Ogata, 1996), (Kwakernaak, 1975), (Mosca, 1995). 
 
Debe estructurarse otra forma para determinar el valor de los parámetros de la planta, 
para evitar la complejidad algebraica y numérica que tiene la forma expuesta en este 
trabajo. Ya sea por el uso de transformaciones aproximadas de la función de 
transferencia o el uso de alguna forma de estimación de los parámetros deseados a partir 
de los coeficientes de la planta ya sea mediante regresiones o de correlaciones entre 
estos. 
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